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a Longueur de l’ailette m 
A Surface d’échange m² 
A tot Surface d’échange totale de la colonne concentrique m² 
A i Surface d’échange de chaque étage théorique de la colonne m 
Ac Section de la colonne m² 
ag Surface spécifique m2.m-3 
aGL Aire inter-faciale gaz/liquide m2.m-3 
C vap Coût de la vapeur d’eau $.mol-1 
CAPEX Coûts d’investissement $ 
CE Coût de l’eau de refroidissement $.mol-1 
CEl Coût de l’électricité $.KWh-1 
CFComp Coûts de fonctionnement du compresseur $ 
CFCond Coûts de fonctionnement du condenseur $ 
CFReb Coûts de fonctionnement du rebouilleur $ 
Cp Chaleur spécifique isobare kJ.kg-1.K-1 
Cv Capacité calorifique isochore kJ.Kg-1.K-1 
d Diamètre nominal du garnissage en vrac m 
D eau Débit massique d’eau de refroidissement kg.s-1 
D, Dc Diamètre de la colonne ou du tube m 
DD, DDL Débit de distillat liquide kg.s-1 
DDV Débit de distillat vapeur kmol.h-1 
DR Débit de reflux kmol.h-1 
e Épaisseur de l’ailette circulaire m 
E HIDIC Efficacité thermodynamique d'une HIDiC (-) 
E max Rendement thermodynamique maximum (-) 
ET alim Étage d’alimentation de la colonne à distiller (-) 
F La charge / Débit d’alimentation kmol.h-1 
Fc Facteur de coût (-) 
Fg Facteur de garnissage m2.m-3 
Fm Facteur du matériel (-) 





g L’accélération gravitationnelle m.s-2 
h Coefficient de transfert de chaleur par convection W.m-2.K-1 
H Enthalpie kJ.mol-1 
h cond Coefficient de transfert de chaleur  convectif par condensation W.m-2.K-1 
h évap Coefficient de transfert de chaleur  convectif par évaporation W.m-2.K-1 
HEPT Hauteur équivalente à un plateau théorique m 
Hg Hauteur du garnissage m 
Hvap Chaleur latente de vaporisation kJ.kmol-1 
K Le rapport Cp/Cv (-) 
Ka Nombre de Kapitza (-) 
KL Coefficient de transfert de matière liquide m.s-1 
L, Hc Hauteur de la colonne m 
LMTD Différence de température moyenne logarithmique K 
M Débit massique  des condensats kg.s-1 
N Nombre d’élément par unité de volume m-3 
n Nombre d’étages théoriques échangeur de chaleur (-) 
NET Nombre d’étages théoriques (-) 
NET R Nombre d’étages théoriques de la colonne d’enrichissement (-) 
NET S Nombre d’étages théoriques  d’appauvrissement (-) 
Nu Nombre de Nusselt (-) 
OPEX Coûts des utilités $ 
P Périmètre m 
P appauvrissement, PS, Pin Pression absolue de la section d’épuisement atm\bars\kPa 
P enrichissement, PR, Pout Pression absolue de la section de rectification atm\bars\kPa 
P mouillé  Périmètre mouillé m 
Pg Prix du garnissage $.m-3 
Pr  Nombre adimensionnel de Prandtl (-) 
Q b, Q rebouilleur Chaleur fournie au rebouilleur kW 
Q c, Q condenseur Chaleur enlevée au condenseur kW 
Q étage, Qi, qj Chaleur échangée entre chaque étage théorique kW 
Q min Chaleur minimale à échanger kW 
Q min conventionnelle Énergie minimum d'une colonne classique kW 
Q R  Chaleur totale de la colonne de rectification kW 





Q0 Chaleur fournie pour atteindre la température d’ébullition du 
fluide 
kW 
Qi max Chaleur maximale à intégrer à l’étage i kW 
Qp Pertes thermiques kW 
QT Chaleur totale kW 
QTot max Chaleur totale maximale à intégrer kW 
r Rayon de la colonne ou de l’ailette m 
R Taux de reflux (-) 
R min Taux de reflux minimum (-) 
r0 Rayon interne de l’ailette circulaire m 
R1e Rayon  externe  de la colonne interne m 
R1i Rayon interne de la colonne interne m 
R2i Rayon interne de la colonne externe m 
re Rayon externe de l’ailette circulaire m 
Re Nombre de Reynolds (-) 
Rm Constante des gaz parfaits kJ.mol-1.K-1 
S Entropie kJ.mol-1 
S cond  Surface de conduction m² 
S conv  Surface de convection m² 
S éch Surface d’échange de la colonne  m² 
S p Surface de la paroi  m² 
T ébullition du corps pur Température d’ébullition du corps pur  K 
T reb Température au rebouilleur K 
T vapeur d’eau Température de la vapeur d’eau K 
T∞ Température du milieu environnant la surface K 
TAC Coût annuel total $ 
Tcond Température au condenseur K 
Tf Température du fluide K 
Ti Température à l’étage théorique i K 
Tp , T0 Température à la paroi K 
TRi Température de l'étage i de la colonne d’enrichissement K 
TRI Temps de retour sur l’investissement heures 
TSi Température de l'étage i de la colonne d’appauvrissement K 






UA Conductance thermique W.K-1 
Ui Coefficient de transfert de chaleur global au niveau de chaque 
étage théorique 
W.m-2.K-1 
V Débit molaire de vapeur kmole.s-1 
Vi Volume de la colonne interne m3 
Ve Volume de la colonne externe m3 
W Débit de résidu Kmol.h-1 
W compresseur Puissance du compresseur kW 
W min Puissance minimale pour la séparation kW 
x Variable d’espace dans la direction du flux m 
X Facteur d’écoulement (-) 
xD Fraction molaire liquide au distillat (-) 
xF , zf Fraction molaire liquide d'alimentation (-) 
xi Fraction molaire liquide du constituant i (-) 







   
Lettres  grecques 
   
 
 viscosité cinématique des condensats. m².s-1   Facteur d’émission de la surface (-)  Viscosité dynamique des condensats Pa.s 
∆ Variation K 
α Volatilité relative (-) Γ Débit massique par unité de périmètre mouillé kg.s-1.m-1 
ε ailette Efficacité de l’ailette (-) 
ε vide Taux de vide du garnissage (-) 
θ0 Température à la paroi de l’ailette circulaire  K 
θr Température de l’ailette circulaire au rayon r K 
λ Coefficient de transfert de chaleur par conduction W.m-1.K-1 
λl Coefficient de la conductivité des condensats W.m-1.K-1 
ρl Masse volumique du liquide kg.m-3 
ρv Masse volumique de la vapeur kg.m-3 
σ Constante de Stefan W.m-2.K-4 
φ Chaleur échangé kW 
φ ailette Chaleur réel échangé par une ailette W 
φ  ailette idéale Chaleur échangé par une ailette idéale W 
φ conv Chaleur transmis par convection W 
Ϩcle Taux de récupération de la clé légère (-) 
Ϩclo Taux de récupération de la clé lourde (-) 
ϨD Taux de récupération en tête de colonne (-) 
Ϩw Taux de récupération au pied de colonne (-) 









BTX  Mélange de Benzène, Toluène et de Xylène 
CAO  Conception assistée par ordinateur 
CASC 
 
Colonne de séparation de l'air classique 
CGCC  Grande courbe composite de la colonne à distiller 
FTB  Fonderie Tabourin et Bézile 
HIASC 
 
Colonne de séparation de l'air intégrée énergétiquement 




Colonne de distillation intégrée énergétiquement idéale 
MESH  Modèle prenant en compte le bilan de matière et d’enthalpie, les équilibres 
thermodynamique et les équations de sommation 
MVR 
 
Compression mécanique de vapeur 
p-HIDiC 
 
Colonne de distillation intégrée partiellement 
RDC  Profil d’enthalpie à l’état de réversibilité 
SIHIDiC 
 
Simple et idéale Colonne de distillation intégrée énergétiquement 
SQP  Optimisation mathématique (programme de séquence quadratique) 
VC 
 
Compression de vapeur 
VRC 
 
Colonne à recompression de vapeur 















La distillation est une opération unitaire de séparation qui est largement 
utilisée. Toutefois, lorsque les volatilités des corps à séparer sont proches, le besoin 
en énergie de la colonne augmente, et l’efficacité énergétique du procédé de 
séparation diminue. Ainsi, la faiblesse de la distillation est son efficacité énergétique 
(au maximum 10 %). La réduction de la consommation énergétique des colonnes 
à distiller est donc un enjeu majeur dans le contexte énergétique actuel. Une des 
voies prometteuses est les colonnes à distiller dites HIDiC (Heat Integrated 
Distillation Column). Dans ce type de configuration, la colonne est scindée en deux 
colonnes : une colonne d’appauvrissement et une colonne d’enrichissement. La 
colonne d’appauvrissement opère à un niveau de pression plus faible que la 
colonne d’enrichissement. Un compresseur ainsi qu’une vanne de détente sont 
installés pour ajuster les niveaux de pression respectifs dans les deux parties. La 
différence de pression ainsi établie permet d’imposer une différence de 
températures qui offre la possibilité de transférer de l’énergie entre les deux 
colonnes par l’intermédiaire d’une technologie de transfert de chaleur. 
Dans un premier temps, l’objet de cette étude est de valider une nouvelle 
technologie de transfert thermique pour les colonnes concentriques HIDiC. Cette 
technologie innovante, Mousse métallique à cellules ouvertes, est caractérisée et 
validée en comparant avec un garnissage classique. Pour cela, un pilote 
expérimental de colonne concentrique contenant le garnissage structuré a été mis 
en œuvre au laboratoire. Les résultats des mousses métalliques ont montré une 
performance thermique plus importante que le garnissage classique avec un gain 
moyen de 102 %. La conductance thermique des mousses métalliques à cellules 
ouvertes obtenue expérimentalement est de 1285 W.K-1. Ces résultats confirment 
l’intérêt de l’utilisation du garnissage innovant dans les colonnes de distillation 
HIDiC en tant que technologie de transfert de chaleur. 
Dans un deuxième temps, un outil de simulation des colonnes HIDiC est 
développé dans le logiciel commercial ProSim Plus™®. Par rapport aux colonnes 
de distillation conventionnelles, les colonnes HIDiC possèdent des paramètres 
spécifiques tels que le rapport de pression et le profil d’échange de chaleur entre 
les deux sections de la colonne. Une procédure d’optimisation est élaborée afin 
d’obtenir une colonne HIDiC avec un coût total annuel « TAC » minimal et une 
distribution énergétique optimale. La méthode stochastique est adoptée avec un 
algorithme génétique « AG » ou l’initialisation des variables d’action n’est pas 
nécessaire. Deux études de cas sont effectuées. L’une est un système largement 
étudié dans la littérature, le mélange (Benzène/Toluène). La procédure de 





est obtenue par rapport aux précédents travaux de la littérature. L’autre étude de 
cas est un mélange binaire (Cyclohexane/n-Heptane). Les résultats de la simulation 
concernant les quantités d’énergie échangées de la colonne d’enrichissement vers 
la colonne d’appauvrissement sont validés en vérifiant la faisabilité du transfert 
thermique par la conductance thermique de la technologie innovante obtenue 
















Distillation is the most applied separation technology. Its major drawback is the low 
thermodynamic efficiency (typically around 15 %). In response to environmental 
issues that concern energy consumption of distillation column, HIDiC (heat 
integrated distillation column) which combines advantages of vapor recompression 
and diabatic operation is expected to have a large impact on energy saving. The 
mixtures with close boiling point are confirmed to be the best candidates for HIDiC.  
In fact, in this configuration the rectifying section and the stripping section are 
separated. Heat is transferred inside the distillation column from the rectifying to the 
stripping section, because the operating pressure (and thus the temperature) of the 
rectifying section is increased by means of the compressor.  
First, a novel technology of heat and mass transfer between rectifying column and 
stripping column is characterized and validated on an experimental pilot. A 
concentric HIDiC which contains metal foam packing is designed. Compared to the 
Raschig Super-Ring results, the heat transfer in this structured packing is more 
efficient, with a gain up to 102 %. The obtained thermal conductance UA (W.K-1) of 
the innovative column packing is 1285 W.K-1. This confirms the purpose of open 
cell metal foams use in HIDiC as a heat transfer technology. 
Secondly, the aim of this study is to optimize the HIDiC sensitive parameters so as 
to minimize the Total Annual Cost (TAC). For this, a HIDiC simulation model is 
developed by using commercial software ProSim Plus™®. GA (Genetic Algorithm) 
is used to find the optimal HIDiC configuration where variables are optimized 
without initialization. Binary (Benzene/Toluene) separation case is examined for the 
evaluation of the proposed method. As a result, 7.4 % and 13.9 % TAC reductions 
are realized in comparison with the reported solutions in previous works. Binary 
(Cyclohexane/n-Heptane) is studied to evaluate the physical feasibility of heat 
transfer between rectifying and stripping column by the experimental thermal 


















Le contexte :  
L’évolution de la demande industrielle en énergie et la raréfaction des 
ressources naturelles sont les problématiques énergétiques actuelles. La première 
source d’énergie mondiale demeure toujours l’énergie fossile, les problèmes 
environnementaux et sociaux liés à leur exploitation ne font que croître, celle-ci 
n’étant pas une source inépuisable. En conséquence, les coûts énergétiques 
augmentent et se répercutent sur les coûts industriels de production. 
La distillation est une opération unitaire de séparation largement utilisée 
dans diverses industries chimiques et pétrochimiques. L’inconvénient majeur est 
qu’elle présente une forte consommation d'énergie dans les procédés. En effet 
dans le procédé de distillation, la chaleur est fournie au pied de colonne pour 
évaporer le liquide présent dans le rebouilleur et elle est évacuée en tête de colonne 
lors de la condensation des vapeurs présentes dans le condenseur. 
Malheureusement, compte tenu des gradients de température, il apparait 
impossible de réutiliser l’énergie récupérée en tête de colonne pour chauffer le pied 
de colonne. Dans le contexte actuel, une des technologies proposées dans la 
littérature afin d’augmenter l’efficacité énergétique des colonnes de distillation 
classique est la colonne intégrée thermiquement (HIDiC). 
La colonne HIDiC est scindée en deux colonnes : une colonne 
d’appauvrissement et une colonne d’enrichissement. Un compresseur et une vanne 
de détente sont installés pour ajuster les niveaux de pression respectifs dans les 
deux parties. La différence de pression ainsi établie permet d’imposer une 
différence de température qui offre la possibilité de transférer la chaleur entre les 
deux colonnes par l’intermédiaire d’une technologie de transfert de chaleur. Le frein 
à sa commercialisation et à son développement à l’échelle industrielle est un verrou 
technologique pour la mise en œuvre d’une colonne HIDiC qui combine haute 
intégration énergétique et efficacité de séparation. Une des voies prometteuses est 
portée sur une mousse métallique à cellules ouvertes fabriquée par la société FTB. 
Ainsi, les objectifs scientifiques des travaux de thèse sont : 
• Faire un état de l’art de la colonne HIDiC afin de recenser les études 
proposées dans la littérature. 
• Démontrer la faisabilité de la technologie HIDiC intégrant un interne de 






• Proposer un outil de conception optimal de la colonne HIDiC suivant une 
procédure de simulation, en régime permanent, en utilisant le logiciel 
ProSim Plus™® et valider la faisabilité des résultats de simulation par la 
technologie caractérisée expérimentalement. 
Présentation des chapitres du manuscrit : 
Ce manuscrit doit permettre de répondre aux objectifs définis ci-dessus aux 
travers de quatre chapitres.  
Le premier chapitre introduira le concept de la colonne de distillation 
intégrée énergétiquement. Il proposera un état de l’art en s’intéressant à l’étude de 
faisabilité, à la modélisation, à l’optimisation des colonnes HIDiC. Enfin, les 
technologies et pilotes expérimentaux recensées de la littérature seront présentés. 
Le deuxième chapitre abordera, dans un premier temps, les performances 
expérimentales en transfert thermique des technologies existantes de la littérature 
des colonnes HIDiC. En vue d’améliorer ces performances, un garnissage 
innovant : « Mousse métallique à cellules ouvertes » sera présenté. Dans un 
second temps, une étude théorique et expérimentale sur le transfert thermique de 
cette interne innovant seront proposées. 
Le troisième chapitre détaillera la validation et la caractérisation de la 
technologie innovante dans un pilote expérimental. Les résultats expérimentaux 
obtenus seront analysés puis comparés avec ceux de l’évaluation théorique. 
Dans le quatrième et dernier chapitre, la modélisation de la colonne de 
distillation intégrée énergétiquement sera effectuée. Ainsi, une procédure de 
simulation sera proposée en utilisant le logiciel commercial ProSim Plus™®. Les 
paramètres sensibles de la colonne HIDiC seront définis et optimisés par la 
méthode stochastique avec un algorithme génétique. Enfin, des études de cas 












CHAPITRE 1  L’ÉTAT DE L’ART 
Dans ce chapitre, le concept de la colonne de distillation intégrée 
énergétiquement est introduit. Un état de l’art est établi en s’intéressant à l’étude 
de faisabilité, à la modélisation, à l’optimisation avec une analyse comparative des 
différents résultats obtenus et enfin aux technologies et pilotes expérimentaux 










La raréfaction des ressources en énergies fossiles se traduit par une 
augmentation des coûts énergétiques et se répercute directement sur les coûts de 
production à l’échelle industrielle. Dans le secteur de l’industrie chimique, la plus 
grande consommation énergétique des procédés est due aux colonnes de 
distillation. Elle représente à elle seule approximativement 40 % de l’énergie totale 
de l’industrie des procédés chimiques, et plus de 50 % du coût d'exploitation de 
l'usine. Cette consommation s’explique par un faible rendement énergétique de la 
colonne de distillation qui est aux environs de 10 % (de Rijke, 2007; Olujic, Fakhri, 
De Graauw, & Jansens, 2003). En effet, dans le cas de la distillation, l’énergie est 
apportée au bouilleur à un haut niveau de température et est retirée au condenseur 
à un bas niveau de température, ce qui se traduit par une forte dégradation 
énergétique. De plus, la colonne à distiller présente l’inconvénient de l’utilisation 
d’un reflux interne de même qualité que le distillat afin de limiter le nombre d’étages 
théoriques. Cela implique donc une production minimale de distillat. 
Pour répondre à une problématique liée à la consommation énergétique et 
surtout à l’environnement, ces dernières décennies, plusieurs technologies ont été 
développées et mises en œuvre pour améliorer l'efficacité énergétique de la 
distillation. Le principe de la pompe à chaleur est souvent adopté comme un moyen 
efficace de réutiliser la chaleur rejetée, mais l'accent a été mis sur l'intégration totale 
de la chaleur entre deux sections d’une colonne de distillation appelée Heat 
Integration Distillation Column (HIDiC). 
1.1 LE PRINCIPE D’UNE HIDIC  
Le principe de la colonne de distillation thermiquement intégrée a été 
introduit par (Mah et al., 1977) afin d’augmenter l’efficacité énergétique des 
procédés de distillation. Une HIDiC combine les avantages de deux concepts : la 
recompression de vapeur et la distillation diabatique. 
1.1.1  La recompression mécanique de vapeurs 
La recompression des vapeurs (VRC) de tête de colonne est un moyen 
d'améliorer l'efficacité énergétique et d’apporter un gain économique d'une seule et 
même colonne de distillation. En effet, la compression des vapeurs de tête par le 
biais du compresseur augmente la température des vapeurs. Ainsi, ces vapeurs 
peuvent être utilisées comme source de chaleur pour le rebouilleur (De Rijke, 
2007). La Figure 1.1 montre la différence entre une colonne de distillation 




conventionnelle (a) et une colonne de distillation à recompression mécanique de 
vapeur (b). 
La colonne VRC est une technologie déjà mise en œuvre dans la pratique 
industrielle. Elle est utilisée principalement pour la séparation des mélanges à 
points d'ébullition proches. Lorsque les températures d'ébullition des constituants à 
séparer sont très éloignées, la pression et la puissance nécessaires au 
compresseur augmentent et l’efficacité thermodynamique de la colonne VRC 
diminue. 
 
Figure 1.1 : (a) Colonne de distillation conventionnelle, (b) Colonne VRC (De Rijke, 2007). 
1.1.2 La distillation diabatique  
Un autre concept pour améliorer le rendement éxergétique dans une 
colonne de distillation, qui n'est pas mis en œuvre dans la pratique à ce jour, est la 
colonne de distillation dite diabatique (Le Goff et al., 1996; Rivero, 2001). Par 
rapport à la colonne de distillation classique adiabatique, une colonne diabatique 
(Figure 1.2) élimine le rebouilleur et le condenseur, normalement placés au pied et 
en tête de la colonne respectivement, mais aussi, apporte de la chaleur pour 
chaque étage théorique de la section d’appauvrissement et en extrait de chaque 
étage de la section d’enrichissement. Le liquide se vaporise progressivement et 
uniformément le long de la section d’appauvrissement alors que pour une distillation 
adiabatique, la vaporisation s’effectue seulement au rebouilleur. De la même 
manière la vapeur se condense progressivement et de manière uniforme sur toute 
la longueur de la section d'enrichissement. 





Figure 1.2 : Colonne de distillation diabatique. 
Pour la colonne diabatique, la chaleur apportée au rebouilleur et la chaleur 
enlevée au condenseur sont réduites à zéro. L'effet de cette intégration thermique 
interne dans le procédé de la distillation peut être évalué à l'aide des diagrammes 
de McCabe-Thiele et Ponchon-Savarit (Figure 1.3, Figure 1.4). 
 
Figure 1.3 : Diagrammes de McCabe-Thiele (a) et Ponchon-Savarit (b) pour une colonne 
adiabatique (Rivero, 2001). 
La représentation graphique de McCabe-Thiele d’une colonne de distillation 
adiabatique (Figure 1.3-a), conduit à deux droites de fonctionnement dont les 
pentes sont le rapport des débits molaires de liquide et de vapeur s'écoulant à 
contre-courant dans la section d’enrichissement et d’appauvrissement. Concernant 
la méthode de Pochon-Savarit (Figure 1.3-b), la détermination du nombre d’étages 
théoriques se fait par le placement d’un seul pôle de la section d’enrichissement et 
un seul pôle de la section d’appauvrissement. Ces deux pôles permettent d’avoir la 




quantité de chaleur à soutirer au condenseur et la quantité de chaleur à fournir au 
bouilleur respectivement. 
 
Figure 1.4 : Diagrammes de McCabe-Thiele (a) et Ponchon-Savarit (b) pour une colonne 
diabatique (Rivero, 2001). 
Dans le cas  de la colonne diabatique (Figure 1.4-a), les droites opératoires 
sont remplacées par une courbe opératoire. Cette courbe se rapproche de la 
courbe d'équilibre impliquant un nombre d’étages théoriques supérieur à celle d’une 
colonne adiabatique. Par rapport au diagramme de Ponchon-Savarit de la colonne 
diabatique, les pôles de fonctionnement de la section d'enrichissement et de la 
section d’appauvrissement sont remplacés par une série de pôles de 
fonctionnement des deux parties de la colonne. Ces pôles dépendent de la quantité 
d’énergie à échangée entre chaque étage théorique (Figure 1.4-b) (Ho et al., 2010). 
Les méthodes de McCabe-Thiele et Ponchon-Savarit sont intéressantes pour le 
pré-dimensionnement des colonnes, mais elles restent applicables qu’aux 
mélanges binaires.  
1.1.3 La colonne HIDiC 
Une colonne HIDiC est une colonne de distillation diabatique combinée à 
une recompression mécanique de vapeur. Dans une HIDiC, la section 
d'enrichissement est physiquement séparée de la section d’appauvrissement 
(Figure 1.5). La vapeur quitte la section d’appauvrissement et est comprimée avant 
d’entrer dans la section d’enrichissement. Ainsi, la zone d'enrichissement opère à 
un niveau de pression/température plus élevé. Par conséquent, la chaleur est 
transférée de la section d'enrichissement vers la section d’appauvrissement.  





Figure 1.5 : Principe de la colonne de distillation intégrée énergétiquement (HIDIC). 
(Bruinsma et al., 2012) 
La chaleur de la zone d’enrichissement n’est donc pas dégradée mais 
transférée vers la zone d’appauvrissement. 
1.1.4 L’efficacité thermodynamique d’une HIDiC  
Une colonne de distillation intégrée énergétiquement idéale (i-HIDiC) est 
une colonne qui fonctionne sans rebouilleur et sans condenseur. Le rendement 
thermodynamique d'une i-HIDiC a été examiné par (Freshwater, 1951; Liu and 
Qian, 2000; Nakaiwa et al., 2003; Kiss, 2013). Pour un procédé de séparation la 
puissance minimale nécessaire pour effectuer une séparation complète est donnée 
par :  = . (∆ − ∆) 1.1 
Où, F est la charge (kmol.s-1).  ∆H (kJ.mol-1) et ∆S (kJ.mol-1.K-1) sont les 
variations d'enthalpie et d'entropie respectivement.  
Pour un mélange idéal de n composants, la puissance minimale de 
séparation peut être exprimée sous la forme : 
 =    ! "#  1.2 
Où Rm (kJ.mol-1.K-1) est la constante des gaz parfaits, T (K) est la 
température du mélange et xi (-) est la fraction molaire du constituant i dans 
l'alimentation. 




Pour une colonne de distillation classique, l'énergie minimale requise 
(Qmin, conventionnelle) pour séparer un mélange binaire idéal, quand 
l’alimentation est à son point de bulle, peut être réduite à : 
$,&'()*')) = ∆(+, - 1/#0 − 1 +  2#3 1.3 
Où ∆Hvap,B (kJ.kg-1) est la chaleur de vaporisation du produit de fond de la 
colonne, α12 (-) est la volatilité relative des composants et xF1 (-) est la fraction 
molaire du composant 1 dans l'alimentation. 
Le rendement thermodynamique maximal (Emax) est défini comme étant le 
rapport de la puissance minimale de séparation (Wmin) et l'énergie minimum requise 
pour un processus de séparation (Qmin). Pour une distillation classique d'un 
système idéal: 
4+5,&+6678) = $,&+6678) =  ∑  ! 
0"#∆(+, : 1/#0 − 1 +  2#; 1.4 
Le rendement thermodynamique maximal pour une distillation classique est 
très faible (moins de 10 %) (Olujic et al., 2003) et il diminue pour des volatilités 
relatives α proche de 1 (équation 1.4). La volatilité relative est un paramètre très 
important pour la colonne de distillation conventionnelle. En effet, pour des valeurs 
de α proches, le taux de reflux sera très élevé et l’énergie nécessaire à la séparation 
sera très importante. Les systèmes à faible volatilité relative peuvent être des 
candidats potentiels pour les colonnes de distillation intégrées énergétiquement. 
Dans le cas d'un mélange binaire qui est séparé dans une HIDiC idéale, 
fonctionnant sans rebouilleur et sans condenseur et une alimentation dont l'état 
thermique est au point de bulle, l’unique puissance est la puissance du 
compresseur et est égale à: 
$<=>? = &'@)66)8@ =  A BB − 1 CDE'8*E F
GH#I − 1J 1.5  
où V (kmol.s-1) est le débit molaire de vapeur sortant en tête de la colonne, 
K=Cp/Cv est le rapport entre la chaleur spécifique à pression constante et la chaleur 
spécifique à volume constant, Tin (K) température du mélange à l’entrée du 
compresseur, Pin (kPa) est la pression absolue de la section d’appauvrissement et 
Pout (kPa) est la pression absolue de la section d'enrichissement. 
L’équation 1.5 montre que la puissance au compresseur dépend de deux 
variables: le rapport de pression (Pout / Pin), et le débit de vapeur dans le 




compresseur (V). Par conséquent, l'efficacité thermodynamique d’une HIDiC pour 
un système idéal (De Rijke, 2007) est : 
 
4<=>? =  ∑  ! 0"#A BB − 1 KLE'8*E M
GH#I − 1N 
1.6 
L’efficacité d’une colonne HIDiC dépend donc du rapport de pression entre 
la colonne d’enrichissement et la colonne d’appauvrissement (équation 1.6). Afin 
de maximiser le rendement thermodynamique de la HIDiC, le rapport de pression 
et de la charge de vapeur doit être réduit au minimum. Par ailleurs, la minimisation 
du saut de pression implique la diminution de la force motrice au transfert thermique 
qui est la différence de température entre les deux colonnes. Dans une colonne 
HIDiC, la diminution de la différence de température ne peut être compensée que 
par l’augmentation de la surface d’échange de chaleur et du coefficient de transfert 
thermique. Néanmoins, la séparation des systèmes à volatilités proches dans une 
colonne HIDiC nécessite un faible rapport de pression entre les deux colonnes. En 
effet, comme les températures d’ébullition des constituants sont proches, un faible 
ratio de pression est suffisant pour avoir une différence de température entre la 
colonne d’enrichissement et la colonne d’appauvrissement. Par conséquent, le 
potentiel d’une colonne HIDiC est d’autant plus intéressant quand les volatilités 
relatives sont proches de 1. 
1.2  LE POTENTIEL ÉNERGÉTIQUE D’UNE 
HIDIC 
Contrairement à une colonne HIDiC idéale (i-HIDiC), un rebouilleur et un 
condenseur sont nécessaires pour une colonne HIDiC partielle (p-HIDiC) car 
seulement une partie de la chaleur est transférée de la colonne d’enrichissement à 
la colonne d’appauvrissement. Le Tableau 1.1 suivant établi par (Kiss and Oluji, 
2014) regroupe les données de la littérature obtenues par simulation des i-HIDiC, 
p-HIDiC ou HIDiC par rapport à la colonne classique pour différents mélanges 
binaires, aux différents rapports de pression et pour différentes volatilités relatives. 
  




Tableau 1.1: Gains énergétiques des HIDiC idéales (i-HIDiC) ou partielles (p-HIDiC) pour différents 
mélanges binaires. 
 
Les gains énergétiques d’une colonne HIDiC pour les systèmes binaires à 
volatilité relative supérieure à 1,8 présente une moyenne de gain de 59 %. En 
revanche, les mélanges à volatilité relative inférieure à 1,4 mise à part le cas du 
mélange à 1,08, le gain énergétique est en moyenne de 85 %. En accord avec la 
conclusion de (Kiss, 2013) et le paragraphe précédent, il y’a bien un plus grand 
gain énergétique pour les mélanges à volatilités proche. Le gain énergétique de la 
colonne HIDiC partielle dans le cas du mélange binaire (Trans/Cis 2-Butane) à 
volatilité relative de 1,08 et un saut de pression de 2,4 est de 15 %. Cet exemple 
illustre bien ce qui a été démontré dans la relation 1.6. En effet, quand le saut de 
pression est important (2,4), l’efficacité d’une colonne HIDiC diminue et par 
conséquent, le gain énergétique est moins important (15 %). Les données de la 
littérature confirme que les meilleurs candidats pour les colonnes HIDiC sont bien 
les systèmes à température d’ébullition proche et volatilité relative proche de 1. 
1.3 L’ÉTUDE DE FAISABILITÉ 
(Ho et al., 2010) proposent dans leur article une conception de type Short 
Cut d’une HIDiC. Cette conception se fait par la méthode graphique de Ponchon-
Savarit. Plusieurs paramètres peuvent être obtenus et calculés par le diagramme 
(H,xy), tel que le nombre d’étages théoriques, la chaleur au rebouilleur, la chaleur 
à enlever au condenseur, la chaleur minimale échangeable entre chaque étage. 
Par conséquent, ils proposent une procédure de conception préliminaire d’une 
Systèmes α 12 Prect/Pépui Gain (HIDiC/Conv) Références 
Éthylène/Éthane 1.8 3 -54 % (p-HIDiC) (Mah et al., 1977) 
Éthylène/Éthane 1.8 3 -56 % (p-HIDiC) (JD Seader, 1984) 
Trans/Cis 2-Butane 1.08 2.4 -15 % (p-HIDiC) (Mah et al., 1977) 
Benzène/Toluène 2.4 2 -60 % (i-HIDiC) (Nakaiwa et al., 2000, 1997) 
Benzène/Toluène 2.4 2.1 -60 % (i-HIDiC) (Jansens et al., 2001) 
Benzène/Toluène 2.4 3 -52 % (i-HIDiC) (Liu and Qian, 2000) 
Éthyle-benzène/styrène 1.4 2.3 -80 % (i-HIDiC) (Jansens et al., 2001) 
Propylène/Propane 1.15 1.4 -90 % (i-HIDiC) (Jansens et al., 2001) 
Eau/Éthanol 2.4 2.5 -77 % (HIDiC) (Ponce et al., 2015) 




HIDiC qui permet d’une part l’obtention d’une configuration pour une HIDiC et 
d’autre part, avoir une initialisation cohérente pour la simulation sur les logiciels 
commerciaux. La procédure débute par l’établissement de bilan de matières et de 
chaleur de la colonne HIDiC. Ensuite, une pression appropriée à la section 
d’appauvrissement, qui normalement est à la même pression que l’alimentation, est 
attribuée. Le choix de la pression d’enrichissement est l’un des points clés, car il en 
résulte une différence de température entre le point de rosée des produits de tête 
(section d’enrichissement) et le point de bulle des produits de fond de la section 
d’appauvrissement. Une différence de température de 10°C est fixée par les 
auteurs. Ce paramètre influe sur le transfert de chaleur interne entre les deux 
sections. L’étape suivante concerne l’estimation de la chaleur minimale à échanger 
entre les deux sections (Qmin), par la relation suivante en supposant que U 
(coefficient de transfert de chaleur) est constant durant la conception préliminaire : 
Qmin=Amin.U. ∆T. Ils tracent par la suite sur le diagramme H,xy, les conodales du 
bas vers le haut des deux sections et à partir de ces lignes du diagramme Ponchon-
Savarit, le NET d’enrichissement, le NET d’appauvrissement, la position de 
l’alimentation, Qb et Qc (chaleur au bouilleur et au condenseur) sont déduit. Aussi, 
ils appliquent cette procédure pour un système non idéal Eau-Méthanol. Le débit 
d’alimentation est de 250 kmol.h-1. La pression de la section d’enrichissement est 
à 1 atm et celle de la section d’appauvrissement est de 2 atm. La composition 
molaire du méthanol à l’alimentation est de 58 %, et la température de l’alimentation 
est à sa température de bulle (71,7 °C). La pureté molaire du méthanol au distillat 
et de 90 % et au résidu à 10 % molaire. Le débit de vapeur au distillat est de 150 
kmol.h-1 et le débit de liquide au résidu est de 100 kmol.h-1 (Figure 1.6). 
 
Figure 1.6: Estimation du nombre d’étage interne de la HIDiC avec un qj=432,3MJ/h (Ho et 
al., 2010). 




Les résultats obtenus pour une chaleur échangée de 432,3 MJ.h-1 (qj) pour 
chaque étage sont un nombre d’étages théoriques de 17 et l’étage théorique 
d’alimentation est au dixième étage. Les résultats ont été comparés et validés avec 
ceux obtenus par simulation en utilisant le logiciel commercial Aspen plus. 
(Wakabayashi and Hasebe, 2013) montrent que l’application du diagramme 
de Ponchon-Savarit pour une HIDiC que proposent (Ho et al., 2010) dans leur étude 
ne permet pas d’obtenir d’informations sur : le nombre d’étages pouvant échanger 
de la chaleur et la puissance qui peut être échangée entre chaque étage. Pour cela, 
ils apportent une première modification du diagramme par l'introduction de ce qu’ils 
appellent la courbe de distillation réversible. La Figure 1.7 suivante montre la 
représentation graphique de RDC (Courbe de Distillation Réversible). 
 
Figure 1.7: représentation graphique de la courbe de distillation réversible dans le diagramme 
H, xy (Wakabayashi and Hasebe, 2013). 
La RDC représente le profil d'enthalpie à l'état de réversibilité, c’est-à-dire 
la quantité de chaleur minimale qui doit être fournie à chaque étage de la section 
d’appauvrissement ou d’enrichissement avec un nombre d’étages théoriques infini. 
Les conditions obtenues par cette méthode peuvent être directement utilisés dans 
la simulation des colonnes. Des études de cas ont démontré que les résultats 
obtenus en utilisant la nouvelle méthodologie, sont en accord avec ceux obtenus 
par optimisation numérique. À travers les deux méthodes précédentes, le 
diagramme (H,xy) de Ponchon-Savarit permet pour une colonne HIDiC, d’obtenir 
des paramètres tels que : le nombre d’étages théoriques, chaleur résiduelle au 
bouilleur, quantité d’énergie minimale à échanger entre chaque étage théorique, la 




position de l’alimentation, la chaleur résiduelle au condenseur. Ces paramètres 
apportent de précieuses informations sur le fonctionnement et le dimensionnement 
de la colonne HIDiC. Les résultats de la méthode Ponchon-Savarit permettent une 
initialisation cohérente pour la simulation des colonnes HIDiC sur les logiciels 
commerciaux. En revanche, l’application de la méthode graphique (H, xy) est 
limitée uniquement aux études de mélanges binaires.  
(Chang and Liu, 2014) ont établi un modèle dynamique et analysé les 
comportements non linéaires dynamiques des HIASC (Heat Integrated Air 
Separation Colum). Ils ont proposé aussi un modèle d’étage de non-équilibre pour 
le processus des HIASC, le transfert de masse et de chaleur entre les phases 
liquide et vapeur sont pris en compte, ce qui fournit un modèle plus fiable et utile 
pour la conception de HIASC. Enfin, ils ont effectué une optimisation du 
fonctionnement pour la consommation d'énergie. Dans le HIASC, les 
consommations énergétiques diminue de 12,4 % par rapport à la CASC (Classical 
Air Separation Column).  
Une autre méthode pour l’étude de faisabilité des colonnes HIDiC liée 
également à la thermodynamique de la colonne est appelée la courbe grand 
composite de colonnes à distiller “CGCC”. Il s’agit d’une courbe générée à partir 
des courbes composites et qui illustre, en fonction de la température, les besoins 
d’énergie (au-dessous du point de pincement placé à l’étage d’alimentation) et les 
surplus d’énergie à évacuer (au-dessus du point de pincement). Comme le montre 
la Figure 1.8, la courbe CGCC permet d’effectuer une optimisation de la colonne 
de distillation conventionnelle en jouant sur le taux de reflux, l’état thermique de 
l’alimentation, en ajoutant des rebouilleurs ou condenseurs intermédiaires et la 
position de l’étage d’alimentation pour réduire la chaleur au bouilleur et au 
condenseur.  






Figure 1.8 : La courbe CGCC, (a) optimisation de l’état thermique et la position de 
l’alimentation, (b) réduction du taux de reflux, (c) ajout d’échanges thermique intermédiaires 
(Chen et al., 2014). 
Afin d’obtenir une courbe CGCC en fonction de la température (T-HCGCC), 
les données d’entrée sont les mêmes que celles d’une colonne de distillation 
conventionnelle (un débit alimentation avec la composition et l’état thermique, des 
spécifications en tête et en fond de la colonne, le nombre d’étages et la position de 
l’alimentation). 
Deux hypothèses importantes sont prises en compte pour générer une 
CGCC :  
- Le débit minimal de vapeur et de liquide dans un étage théorique 
sont en fonction des compositions à l’équilibre des clés légère et 
lourde. 
- Les enthalpies (par mole) des courants liquides et des courants 
vapeurs sont des enthalpies calculées à l’état d’équilibre. 
(Bandyopadhyay et al., 1998) proposent une procédure pour générer une 
courbe T-HCGCC par le calcul de l’enthalpie déficitaire pour chaque étage théorique 
en fonction de la position (en dessus ou en dessous de l’alimentation). Par la suite, 
(Zhang and Hui, 2012) ont proposé une approche modifiée de la procédure pour 
générer une CGCC. Le calcul de l’enthalpie déficitaire à l’étage d’alimentation est 
différent des autres étages théoriques. Par conséquent, ils divisent la colonne en 
trois sections : la section d’enrichissement de l’étage 1 (étage du condenseur) à 
l’étage d’alimentation f-2, la section de l’alimentation à l’étage f-1 et f, la section 
d’appauvrissement de l’étage f+1 à l’étage n (étage du rebouilleur). Le mélange 
binaire benzène/toluène est étudié. Ils comparent ensuite la CGCC générée suivant 




leur procédure modifiée avec celle générée automatiquement par le simulateur 
commercial Aspen Plus. Ils ont démontré que le résultat de leur procédure apporte 
une meilleure analyse et plus de précision sur le calcul de l’enthalpie déficitaire à 
l’étage d’alimentation. 
(Cabrera-Ruiz et al., 2011) ont présenté une méthode de conception de 
colonnes HIDiC basée sur les CGCC. En effet, les courbes CGCC sont utilisées 
pour déterminer la capacité thermodynamique pour l’intégration énergétique entre 
la colonne d’enrichissement et la colonne d’appauvrissement dans une colonne 
HIDiC. Les études de cas choisis sont trois mélanges ternaires. Leurs résultats 
montrent qu’ils obtiennent un gain énergétique par rapport à une colonne de 
distillation conventionnelle. Ils ont trouvé que les meilleurs mélanges ternaires pour 
les colonnes HIDiC étaient les mélanges avec une volatilité relative entre les 
composants légers et intermédiaires plus proche que celle entre les composants 
intermédiaire et lourd. 
1.4 LA MODÉLISATION ET L’OPTIMISATION 
1.4.1 La simulation des colonnes HIDiC 
Cette partie est axée sur les études de conception, de simulation des 
colonnes HIDiC et les cas d’étude de leurs applications recensés de la littérature. 
1.4.1.1 Le design des colonnes HIDiC 
(Gadalla et al., 2007; Gadalla, 2009) proposent une procédure de 
conception des idéales HIDiC, servant de base pour des études d’optimisation pour 
tous les systèmes. Cette procédure débute par une simulation d’une colonne 
adiabatique pour une configuration donnée qui comprend les compositions des 
constituants d’alimentation, le débit d’alimentation, et la pression de la colonne. Les 
paramètres de conception résultants de la simulation sont : le nombre d’étages 
théoriques, la chaleur du condenseur et du rebouilleur, et la composition du distillat 
et résidu. Dans un premier temps, une i-HIDiC est simulée en utilisant deux 
colonnes séparées, sans transfert de chaleur entre les deux. Dans un second 
temps, une i-HIDiC avec intégration énergétique totale est effectuée en augmentant 
le niveau de transfert de chaleur entre les étages de la colonne jusqu'à ce que la 
puissance du rebouilleur soit réduite à zéro (HIDiC idéale). La différence de 
pression entre la colonne d’enrichissement et la colonne d’appauvrissement est 




fixée pour obtenir un minimum de différence de température entre les deux 
colonnes. Le modèle utilisé pour la simulation est le modèle MESH (Material 
balances, Equilibrium relationships, Summation equations and Heat (enthalpy) 
balances). Les hypothèses de base qui ont été prises en compte pour les deux cas 
de conception (i-HIDiC et adiabatique) sont : 
- La colonne est une succession  d’étages à l’équilibre 
thermodynamique. 
- La même position d'alimentation. 
- Le nombre d'étages théoriques est supposé être le même pour la 
colonne d’appauvrissement et pour la colonne d’enrichissement. 
Les auteurs utilisent un mélange d’eau et de méthanol et le simulateur 
HYSYS avec Peng Robinson comme modèle thermodynamique. Ils obtiennent 
ainsi une chaleur au condenseur et une au bouilleur qu’ils comparent avec celle 
d’une  i-HIDiC avec transfert de chaleur constant entre chaque étage. Pour un 
transfert de chaleur possible entre les deux colonnes, ils s’intéressent aux profils 
de température. Ils prennent deux colonnes de 10 étages avec un autre mélange 
équimolaire de benzène et toluène où la pureté molaire en tête et en fond de 
colonne est de 99.7 % et 99.5 % respectivement et un rapport de pression de 2. Le 
profil de température de la colonne d’enrichissement est plus haut (plus chaud) que 
celui de la colonne d’appauvrissement. Il en déduit que les profils de températures 
sont la clé pour l’intégration énergétique en aidant le concepteur à trouver un 
potentiel d'intégration de chaleur et à proposer différentes alternatives de 
conception avec différents schémas d'intégration de chaleur. Pour une meilleure 
conception des colonnes HIDiC, il est aussi nécessaire d’évaluer ce qu’on appelle 
la faisabilité hydrodynamique. Ceci concerne la détermination des diamètres de la 
colonne, les coefficients de transfert de chaleur et la surface d’échange thermique 
nécessaire pour satisfaire l’échange de chaleur entre chaque étage (Gadalla et al., 
2007; Gadalla, 2009). La Figure 1.9 suivante montre la différence de 
fonctionnement entre une i-HIDiC et une HIDiC. 





Figure 1.9: (a) colonne i-HIDiC, (b) colonne HIDiC (Suphanit, 2011). 
1.4.1.2 La simulation des colonnes HIDiC 
(Suphanit, 2010) propose une procédure de simulation d’une réelle HIDiC 
en adoptant deux approches : 
- Une surface d’échange uniforme entre les étages théoriques des 
deux sections de la colonne. 
- Une distribution énergétique uniforme le long de la colonne.  
Cette procédure est rapportée dans la Figure 1.10 suivante : 
 
Figure 1.10 : Schéma de la procédure de simulation des colonnes HIDiC (Suphanit, 2010). 
P (bars) : la pression dans chaque section, n : le nombre d’échange de 
chaleur entre chaque étage théorique de la colonne HIDiC, QS (kW) : chaleur à 
enlever au condenseur, QR (kW) : Chaleur à fournir au rebouilleur,  
QT (kW) : Chaleur totale, ∆Ti (K) : Différence de température entre chaque 
étage théorique, Ui (W.m-2.K-1) : coefficient de transfert de chaleur. 




Pour une alimentation donnée (nature, composition), le nombre d’étages, le 
saut de pression des deux sections et les spécifications en tête et en pied doivent 
être déterminés au préalable. La procédure débute par la simulation d’une 
configuration HIDiC sans intégration de chaleur entre les deux sections. La chaleur 
à extraire du condenseur de la section d’enrichissement est considérée comme la 
chaleur totale de cette section, de même pour la chaleur à fournir au rebouilleur de 
la section d’appauvrissement, elle représentera la chaleur totale de cette dernière. 
Afin de calculer les différentes quantités d’énergie Qi à répartir dans la colonne 
HIDiC, il faudra prendre la plus grande quantité de chaleur entre les deux sections. 
Une fois que la solution et la convergence sont obtenues, la surface d’échange de 
chaleur pour chaque étage théorique et la performance économique peuvent être 
évaluées. Cette approche de la simulation HIDiC semble être très robuste et ne 
nécessite aucun réglage manuel des valeurs de distribution de chaleur. 
1.4.1.3 Les études de cas 
(Kiran and Jana, 2014) ont récemment proposé une nouvelle combinaison 
de VRC (Colonne à recompression de vapeur) et HIDiC avec un rebouilleur 
intermédiaire. Ce procédé est développé afin de coupler thermiquement le liquide 
des plateaux de la section d’appauvrissement à basse pression (BP) avec les 
vapeurs de tête issues de la section d’enrichissement à haute pression (HP) par le 
biais d’un rebouilleur intermédiaire, de tel manière que la puissance au 
compresseur d’une HIDiC se réduit par rapport à une HIDiC-VRC. Cette 
configuration a été étudiée pour un système d'hydrocarbures ayant des 
composantes à des points d’ébullition éloignés, de cette façon l’utilisation d’un 
rebouilleur intermédiaire permet d’augmenter l’efficacité énergétique et réduit les 
coûts d’une HIDiC par rapport à une HIDiC-VRC. 
Sachant que les colonnes de distillation sont utilisées en majeur partie pour 
la séparation des mélanges à plusieurs composants, le développement d'une 
colonne HIDiC correspondante a été étudié par simulation. En effet, (Iwakabe et 
al., 2006b) s’intéressent à l’économie d’énergie que peut avoir une colonne HIDiC 
par rapport à une colonne de distillation classique en étudiant des mélanges multi-
constituant. Le premier mélange étudié est un mélange aromatique constitué de 
Benzène/Toluène/Xylène (BTX). Le deuxième mélange est composé de douze 
hydrocarbures de C4 à C6 comprenant des isomères, un cycle aromatique 
(benzène) et un cycle normal (cyclohexane). Ils ont effectué des études de 
sensibilités sur la consommation énergétique en faisant varier le saut de pression 




et la conductance thermique UA (W.K-1). La consommation énergétique de la 
colonne HIDiC (Qcons) est calculée suivant l’équation 1.7. $&'6 = $@)O + 3$&' 1.7 
La puissance au compresseur (Qcomp) est multipliée par un facteur trois pour 
convertir la puissance mécanique du compresseur en une chaleur thermique 
équivalente à la consommation énergétique au rebouilleur (Q rebouilleur). Les auteurs 
ont conclu par l’étude de sensibilité que 30 % de réduction sur la consommation 
énergétique sont obtenus pour le mélange BTX et 50 % pour le mélange de 12 
hydrocarbures. Dans leurs perspectives, il prévoit de mettre en œuvre un pilote 
expérimental de colonne HIDiC pour la séparation d’un mélange à plusieurs 
constituants. 
Le Tableau 1.2 (Kiss et al., 2012) suivant résume certaines études de cas 
récents de simulation de la technologie HIDiC rapportés dans la littérature.  
  




Tableau 1.2 : Études récentes des HIDiC par simulation pour des mélanges binaires et multi-
constituants. 
Systèmes Informations sur les paramètres et performances Références 
Déshydratation de l'acide acétique, 
pression de fonctionnement à vide. 
Logiciel Aspen Plus. 
82 % d’économie d’énergie avec une VRC* et 23 % avec 
une HIDiC par rapport à la distillation multi-effet. Modèle 
utilisé pour les équilibres est Wilson-Hayden O’Connell 
(Campbell et al., 2008) 
Mélange C4/C6 (n-C5 en tête et i-C5 en 
fond)  P = 1.90/1.01 bar 
HIDiC réalise une économie d'énergie de 26 % par rapport 
à la colonne classique existante, tout en exigeant 22 % plus 
d'énergie que la distillation à reflux minimum. Méthode 
numérique utilisée : Newton-Raphson modifié 
(Huang et al., 2008) 
Cyclohexane/n-heptane, alimentation 
équimolaire, pureté 95 %, rapport de 
pression de 1.4 jusqu’à 1.7 
Économies d'énergie de 81 % avec un rapport de pression 
de 1,7 bar et 69,7 % avec 1,4 bar, par rapport au processus 
de distillation classique 
(Bruinsma et al., 2012) 
Propane/propylène, Colonne 
classique : P=18bar, VRC: P = 10 bar. 
Logiciel Aspen Plus. HIDiC : P = 13/18 
ou 15/18 bar 
La VRC donne une économie de 37 % en TAC* par rapport 
à une colonne conventionnelle, et celle de la HIDiC est de 
25 % par rapport VRC. Algorithme interactif séquentiel est 
appliqué. 
(Olujic et al., 2003; 
Olujić et al., 2006) 
Méthanol/Eau (P= 2.6/1.3 bar) HIDiC. 
Logiciel HYSYS version 2006.5 
Économie d’énergie pour la colonne  HIDiC de 84 % mais 
une réduction de seulement 9 % en TAC. Modèle Peng 
Robinson. 
(Gadalla et al., 2007) 
Éthyle-benzène/Styrène (P= 0.24 bar 
VRC) 
Économie d’énergie 49 % pour la VRC et  une réduction de 
seulement 35 % en TAC 
(Gadalla, 2009) 
Bioéthanol pré-concentré de 5 % à 
90 % en poids (proche de l’azéotrope). 
Logiciel PRO/II SimSci-Esscor et NRTL 
comme modèle pour les équilibres. 
 (R=0.378, Ps=225mm Hg et Pr=1atm). Économie d’énergie 
de 60 % par rapport à une colonne de distillation 
conventionnelle. 
(Kataoka et al., 2014) 
*VRC: Colonne à recompression de vapeur. TAC : Coût annuel total. 
 
Le Tableau 1.2 ci-dessus montre que les études des colonnes HIDiC et le 
potentiel de gain énergétique et économique ont souvent été élaborées par 
simulation numérique. Le logiciel de simulation commercial le plus utilisé est Aspen 
Plus. Un gain énergétique de plus de 70 % est observé pour plusieurs systèmes 
binaires tels que : cyclohexane/n-heptane, propane/propylène, et méthanol/eau. 




1.4.2 L’optimisation des colonnes HIDiC 
Dans une HIDiC, de nombreuses variables d’action sont impliqués dans la 
conception et l’optimisation. Les principales variables d’action sont le saut de 
pression entre la colonne d’enrichissement et la colonne d’appauvrissement, le taux 
de reflux, le nombre d’étages théoriques, et la répartition énergétique le long de la 
colonne. Le critère d’optimisation est le coût total annuel (TAC). Pour une HIDiC, le 
facteur important affectant le coût total lors de la conception est la différence de 
pression entre les sections de la colonne (Nakaiwa et al., 2000). Comme la 
consommation d’électricité est coûteuse pour le compresseur, la valeur du rapport 
de pression doit être maintenue aussi basse que possible pour minimiser le coût de 
l'électricité. Cette contrainte doit être prise en compte sachant qu’en même temps, 
pour un meilleur transfert de chaleur entre les deux sections, la pression devrait 
être suffisamment élevée pour avoir au minimum une différence de température 
entre les deux sections. Le coût total annuel (TAC) d’une colonne HIDiC est une 
addition des coûts des utilités et le rapport entre des coûts d’investissement et le 
temps de retour sur investissement (TRI) (équation 1.8).  
QR = RST UéWXSYWZT + RST 	′Y
ZTSYTTZ\ZS]  1.8 
Les coûts opératoires sont calculés à partir des coûts des utilités de vapeur 
d’eau à basse pression, d’eau de refroidissement et d’électricité pour le rebouilleur, 
le condenseur et le compresseur respectivement. Les coûts d’investissement sont 
déterminés à partir des coûts d’achat et d’installation du condenseur, du rebouilleur, 
du compresseur, et de la colonne HIDiC avec une technologie et une configuration 
correspondante. La durée du vieillissement des équipements et le taux d’intérêt 
permettent d’estimer le temps de retour sur l’investissement.  
(Suphanit, 2011) a effectué une étude économique pour l’optimisation de la 
distribution énergétique le long de la colonne HIDiC. L’unique critère de 
l’optimisation est le TAC et les variables d’actions sont les quantités d’énergie 
intégrées entre chaque étage théorique de la colonne HIDiC. L’étage 1 et l’étage n 
ne sont pas intégrés car ils représentent le rebouilleur et le condenseur de la 
colonne HIDiC. La méthode adoptée est l’optimisation mathématique SQP 
(Programme de Séquence Quadratique) dans le logiciel Aspen Plus avec Peng 
Robinson comme modèle thermodynamique. L’étude de cas choisi est un système 
à température d’ébullition proche (Propane/Propylène). Le débit d’alimentation est 
de 12 t.h-1 avec une composition molaire de 52 % en propylène, 47 % en propane 
et 1 % d’isobutane. Le distillat a un débit massique de 57,9 t.h-1  avec une pureté 




molaire en propylène de 99,6 %. La concentration molaire du propane au résidu est 
de 96,5 %. La pression en tête de colonne d’appauvrissement est de 11,2 bars avec 
une perte de charge de 6 mbar par étage théorique. Le rapport de pression est de 
1,7 ce qui implique une pression de la colonne d’enrichissement de 18 bars. La 
différence de température résultante est de 21 °C. Le nombre d’étages théoriques 
est de 62. La méthode et les paramètres pour le calcul des coûts d’investissement, 
des utilités et le TAC sont tirés de (Olujić et al., 2006). Les auteurs ont trouvé que 
la colonne HIDiC optimale présentant un TAC minimal est celle où l’échange 
thermique s’effectue principalement dans la partie du fond de la colonne, c’est-à-
dire, 70 % de la répartition énergétique totale se situe en bas de la colonne. Pour 
cette étude de cas, les auteurs ont conclu que le nombre d’étages à intégrer 
thermiquement dans la colonne HIDiC optimale devrait être aussi réduit que 
possible. En effet, la sensibilité au TAC de ce nombre d’étages intégrés 
énergétiquement est plus importante que la réduction de la consommation 
énergétique de la colonne HIDiC.  
Récemment, la méthodologie stochastique a été appliquée par (Shahandeh 
et al., 2014) pour l'optimisation des colonnes HIDiC internes et externes en utilisant 
des algorithmes génétiques (AG) pour obtenir la configuration optimale d’une HIDiC 
en minimisant le coût total annuel. Ils ont introduit un nouveau paramètre variable 
et entier appelé (Layout-number) qui permet de fixer le nombre d’étages 
échangeurs de chaleur dans les colonnes HIDiC afin de générer systématiquement 
le maximum d’efficacité énergétique. Le saut de pression, la quantité de chaleur 
échangée entre chaque étage théorique, et le nombre d’étages échangeurs de 
chaleur sont les principaux paramètres pour l’optimisation des colonnes HIDiC. La 
fonction « objectif » est le coût total annuel TAC. Ils ont par la suite pris le même 
étude de cas que celui de (Suphanit, 2010). Les données d’entrées, les paramètres 
et conditions pour les dimensionnements et les calculs des coûts sont identiques. 
Ils comparent les résultats d’optimisation obtenus par algorithme génétique avec 
ceux obtenus par (Suphanit, 2010). Ils trouvent que la colonne HIDiC optimisée 
apporte une réduction du TAC de 9,75 %.  
La Figure 1.11 présente la répartition énergétique et le saut de pression 
résultants de l’optimisation stochastique.  





Figure 1.11 : Résultats de simulation de la colonne HIDiC par optimisation avec Algorithme 
Génétique (Shahandeh et al., 2014). 
Les différences de température entre chaque étage théorique des deux 
colonnes d’enrichissement et d’appauvrissement sont plus importantes sur les deux 
extrémités de la colonne HIDiC. Le profil de la distribution de la chaleur (Qi) suit 
l’équation 1.9. $Y = ^Q∆ 1.9 
Le coefficient global d’échange thermique U a été fixé à 1000 W.m²K-1. Les 
différences de température ∆Ti (K) sont des résultats de simulation et les surfaces 
d’échange Ai (m²) le long de la colonne sont calculées à partir de la relation 1.9. 
Les figures (Figure 1.12, Figure 1.13) présentent la répartition énergétique et la 
surface d’échange entre chaque étage théorique de la colonne HIDiC optimisée et 
comparée à celle de (Suphanit, 2010) (la référence). Dans son étude, (Suphanit, 
2010) a démontré que la colonne HIDiC optimale est la colonne avec une surface 
d’échange de chaleur constante entre chaque étage (Figure 1.13). 
 
Figure 1.12 : Répartition de la chaleur de la colonne HIDiC optimisée par Algorithme 
Génétique (Shahandeh et al., 2014). 





Figure 1.13 : Répartition de la surface d’échange entre chaque étage théorique de la colonne 
HIDiC optimisée par Algorithme Génétique (Shahandeh et al., 2014). 
Dans une étude d'optimisation similaire, (Gutiérrez-Guerra et al., 2014) ont 
mis en œuvre un algorithme d'optimisation stochastique (Boltzmann Univariate 
Distribution Algorithm: BUMDA) avec des contraintes pour l'optimisation des 
colonnes HIDiC. Trois mélanges binaires ont été examiné: butanol/iso-butanol, 
cyclohexane/n-heptane et du benzène/toluène. Le critère d’optimisation est la 
minimisation du coût total annuel. Le nombre d’étages théoriques, le saut de 
pression et le taux de reflux sont des variables d’optimisation. Les résultats ont 
montré la grande capacité que présente l'algorithme BUMDA pour résoudre avec 
succès ce genre de problème d'optimisation complexe. La conception HIDiC pour 
séparer le mélange d'alcool a obtenu une économie d'énergie de 84 % et un coût 
annuel de 2% inférieur à celui d'une colonne classique. En outre, la procédure de 
séparation des mélanges d'hydrocarbures a permis d’atteindre des économies 
d'énergie de 62,5 % (cyclohexane / n-heptane) et 52,5 % (benzène / toluène). 
Néanmoins, le coût total annuel (TAC) de la HIDiC était supérieur que le TAC de la 
colonne conventionnelle (32 % et 35 %, pour les deux systèmes respectivement). 
La mêmes équipe  (Gutiérrez-Guerra et al., 2016) de l’université 
technologique de Guanjuato au Mexique, a effectué une optimisation stochastique 
de la colonne HIDiC de plusieurs mélanges afin d’étudier l’effet de la volatilité 
relative. Le même algorithme (BUMDA) est adopté en utilisant les interfaces 
d’Excel-Matlab-Aspen Plus. Neufs systèmes binaires avec différente volatilité 
relative sont étudiés. Les spécifications en pureté du distillat et résidu sont de 0.995. 
La différence de température minimale entre la colonne d’enrichissement et la 
colonne d’appauvrissement est de 1.67 K. Le rapport minimum de la pression est 
de 1.1. L’objectif de l’optimisation stochastique de la colonne HIDiC est de 
minimiser la fonction objectif (TAC) en faisant varier les variables d’action (le 




nombre d’étages théoriques, le saut de pression et le taux de reflux), ainsi la 
fonction est : Min(TAC)=f (NET, R, Pout/Pin). La distribution de la chaleur le long 
de la colonne est calculée à partir de l’équation (1) de la Figure 1.10 en prenant la 
chaleur au condenseur comme la chaleur totale du système. La méthodologie 
adoptée pour l’optimisation est : 
o Étape 1 : Introduire les variable d’action (NET, R, Pout/Pin) dans le simulateur 
ASPEN Plus sans intégration énergétique. 
o Étape 2 : Simuler la configuration de la colonne HIDiC. 
o Étape 3 : Si la convergence n’est pas obtenue, un TAC de 109 est attribué 
automatiquement. Si non, on passe à l’étape 4. 
o Étape 4 : Déterminer la pression pour laquelle la différence de température 
minimale est obtenu et introduire la chaleur nécessaire pour l’intégration. 
o Étape 5 : Si le minimum de différence de température n’est pas obtenu, il faut 
augmenter le rapport de pression et aller vers le point 1 et mettre à jour le nouveau 
saut de pression. Si non, on passe à l’étape 6. 
o Étape 6 : Simuler la colonne de distillation intégrée énergétiquement. 
o Étape 7 : Si la convergence n’est pas obtenue, un TAC de 109 est attribué 
automatiquement et une nouvelle colonne HIDiC est évalué en retournant au point 
1. Si non, on passe à l’étape 8. 
o Étape 8 : Évaluer les contraintes en se basant sur les résultats de la simulation 
précédente. 
o Étape 9 : Enregistrer le résultat de la colonne HIDiC puis passer à l’étape 1 pour 
réévaluer une autre. 
 Le Tableau 1.3 montre les résultats d’optimisation obtenus pour tous les 
systèmes binaires. 
Tableau 1.3 : Résultat du processus d’optimisation (meilleure configuration pour chaque HIDiC) 
 




Le TAC minimum est obtenu pour les mélanges binaires avec une volatilité 
relative entre 1,12 et 1,5. Dans cet intervalle de volatilité relative, le gain 
énergétique varie de 50 % à 87 %. Le taux de reflux influe sur la consommation 
d'énergie dans le rebouilleur de la colonne. 
1.5 LES TECHNOLOGIES DES HIDIC  
Cette partie est axée sur les technologies proposées dans la littérature pour 
la mise en œuvre des colonnes thermiquement intégrées HIDiC. En effet, une 
colonne de distillation conventionnelle fait intervenir une technologie pour assurer 
uniquement un transfert de masse nécessaire à la séparation entre la phase liquide 
et la phase vapeur. En revanche, une colonne HIDiC a besoin d’une technologie 
qui assure non seulement le transfert de masse mais aussi le transfert de chaleur 
entre la colonne d’enrichissement et la colonne d’appauvrissement. Bien que le 
concept existe depuis de nombreuses années, les colonnes HIDiC ne sont pas 
mises en œuvre dans la pratique industrielle en raison de difficultés liées à la 
conception des équipements et le manque de démonstrateur industriel. Toutefois, 
certaines configurations sont proposées dans la littérature et dont parmi elles ont 
été brevetées (Figure 1.14). Ces configurations sont regroupées en deux familles : 
• Colonnes de distillation à échangeur de chaleur : 
- Les colonnes couplées par échangeurs de chaleur. 
- Les colonnes à cloison. 
- Les colonnes à tubes concentriques. 
• Échangeur de chaleur avec transfert de matière : 
- Les colonnes avec échangeurs de chaleur à tubes/calandres. 
- Les échangeurs de chaleur à plaques. 





Figure 1.14 : Configurations des technologies utilisées pour les HIDiC (De Rijke, 2007). 
1.5.1 Les colonnes de distillation à échangeur de chaleur 
1.5.1.1 Le couplage de deux colonnes parallèles  
Le premier à examiner une conception d'une colonne de distillation intégrée 
énergétiquement fut (GG Haselden, 1977). Un concept a été breveté basé sur deux 
colonnes parallèles séparées reliés entre elles par un réseau d’échangeurs de 
chaleur (Figure 1.15). Une colonne d’enrichissement et une colonne 
d’appauvrissement sont connectées dans chaque plateau par des échangeurs de 
chaleur qui sont immergés dans la phase liquide du plateau. Ce concept est 
applicable à des colonnes à plateaux, mais il présente relativement une faible 
surface d'échange de chaleur. Un inconvénient de cette conception est la grande 
quantité de tuyauterie entre les colonnes adjacentes, ce qui conduit à des coûts 
d'investissement supplémentaires et à des pertes thermiques. Une pompe externe 
est nécessaire pour le transport du fluide caloporteur, qui est chauffé sur toute la 
longueur de la section d’enrichissement et ensuite refroidie le long de la section 
d’enrichissement. Pour le système eau-méthanol, les coefficients globaux de 
transfert de chaleur obtenus varient entre 2200 et 4000 W.m-2.K-1 (Kaeser and 
Pritchard, 2005). 





Figure 1.15 : Colonnes d’enrichissement et d’appauvrissement couplées par un réseau 
d’échangeurs (Haselden, 1977). 
Une alternative proposée par (Beggs, 2002) est de connecter les colonnes 
séparées par un unique réseau d’échangeurs de chaleur. Cela induit une diminution 
de la quantité de tubes dans le pilote mais aussi une construction plus complexe 
des plateaux des colonnes pour y intégrer l’échangeur. Tous les plateaux ne sont 
pas forcément joints par le réseau d’échangeurs. Un fluide calorifique circule dans 
le réseau, il capte la chaleur de la zone d’enrichissement et la fournit à la zone 
d’appauvrissement. La limitation de cette technologie reste la surface d’échange 
limitée par la surface du plateau. Plusieurs auteurs ont proposé ce type de 
configuration (Nakaiwa et al., 2003) qui nécessite un compromis entre efficacité du 
transfert de chaleur et la complexité du pilote (échangeurs/plateaux). Aucune 
analyse technico-économique, prenant en compte les coûts engendrés par 
l’équipement et les pertes thermiques, n’est actuellement proposée dans la 
littérature. 
• La colonne Super-HIDiC : 
La colonne appelée Super-HIDiC est la seule conception HIDiC qui a atteint 
le stade de la commercialisation à ce jour, et qui est introduite récemment, elle est 
décrite en détail dans une demande de brevet récente (US 2012/0125761). La 
Figure 1.16 montre le schéma de la configuration d’une colonne de distillation 
intégrée énergétiquement appelée Super HIDiC.  





Figure 1.16 : Super HIDiC (Kiss and Oluji, 2014). 
Le concept de la colonne super HIDiC est basique, les deux sections sont 
séparées par un échangeur de chaleur où les vapeurs de tête comprimées de la 
section d’enrichissement cèdent leur chaleur au rebouilleur de la section 
d’appauvrissement. Les échangeurs de chaleur (Figure 1.17) sont placés sur les 
côtés de la colonne, ils permettent de choisir la combinaison souhaitée des 




Figure 1.17 : Photographies du pilote Super-HIDIC. 
Le pilote Super-HIDiC permet de réaliser une économie d’énergie de l’ordre 
de 50 % par rapport à une distillation conventionnelle. L’économie d’énergie est 




meilleure qu’avec une colonne VRC. TOYO Engineering corporation prévoit 
d’utiliser la technologie du super HIDiC dans les procédés de raffinage du pétrole, 
les usines de produits pétrochimiques et celles de la chimie fine. 
1.5.1.2 La colonne à cloison  
(JD Seader, 1984) a déposé un brevet sur une colonne à deux sections 
semi-cylindriques dans laquelle le transfert de chaleur est réalisé par des fluides 
caloporteurs transportés à travers la paroi et les plateaux de la section 
d’enrichissement (Figure 1.18). Les coefficients internes de transfert de chaleur 
sont élevés et la perte de charge est négligeable le long des tubes d’échangeurs 
de chaleur, ce qui permet un transfert de chaleur efficace même en cas de faibles 
différences de température. (Kiss, 2013). 
 
Figure 1.18 : Configuration de la colonne à cloisons (JD Seader, 1984). 
Les mesures de transfert de chaleur ont été faites par (JD Seader, 1984) 
dans une colonne de distillation à l'échelle laboratoire équipée de conduites de 
fluide caloporteur. Les tubes d’échangeurs de chaleur à ailettes sont des tubes en 
cuivre avec de l'eau comme fluide caloporteur. L'eau est à basse pression et la 
colonne de distillation opère à haute pression. Les coefficients de transfert de 
chaleur de 4700 W.m-2.K-1 ± 22 % ont été déterminé, avec des gradients de 
température de la conduite entre 12,4 et 22,7ºC. Cependant, il faut tenir compte du 
fait que les coefficients de transfert de chaleur pour les mélanges d'hydrocarbures 
sont considérablement inférieurs aux valeurs rapportées par l'eau pure. Aucune 
mise en œuvre expérimentale de ce concept n’est actuellement publiée. 




1.5.1.3 La colonne concentrique  
(Damadian et al., 1974) ont proposé une HIDiC concentrique, dans lequel 
la section d’appauvrissement entoure la section d’enrichissement (Figure 1.19). 
 
Figure 1.19 : Colonnes HIDiC cocentriques(Govind, 1986). 
Cette configuration permet d’éviter les pertes thermiques étant donné que 
le transfert thermique se fait de la colonne interne (enrichissement) vers la colonne 
externe (appauvrissement). Ce concept a été proposé pour les colonnes à plateaux 
et la surface d’échange est limitée à la paroi entre les deux colonnes (Govind, 
1986). Ceci se traduit par un manque de flexibilité de la colonne puisqu’il n’est pas 
possible de modifier la surface d’échange pour chaque plateau. Pour pallier ce 
problème, (Tromp et al., 2010) a breveté une colonne concentrique équipée 
d’ailettes (Figure 1.20). Les ailettes peuvent aussi bien être positionnées dans la 
colonne interne que dans la colonne externe. Les ailettes de la section externe 
(stripping section) sont connectées à la section interne (rectifying section) de sorte 
à ce que la vapeur de la section interne puisse circuler dans les ailettes et s’y 
condenser, et le liquide tombe ensuite dans la section interne. La chaleur dégagée 
lors de la condensation de la vapeur de la section interne permet de vaporiser le 
liquide de la section externe circulant sur les ailettes. 
  





Figure 1.20 : Couplage des transferts de matière et de chaleur dans une colonne concentrique 
avec des ailettes dans la zone d’enrichissement et dans la zone d’appauvrissement. 
De même lorsque les ailettes sont placées dans la section interne, le liquide 
de la zone externe circule dans la zone interne, s’y évapore et la vapeur poursuit 
son circuit dans la section externe. La conséquence de ces échanges est que par 
endroit la vapeur de la colonne d’enrichissement a tendance à se condenser. 
L’intérêt de cette configuration est que le concepteur peut choisir dans quels 
plateaux il souhaite installer les ailettes, ce qui permet d’éviter les échanges nuls. 
•  Une mise en œuvre de (Naito et al., 2000) : 
(Naito et al., 2000) ont rapporté une étude expérimentale détaillée du 
fonctionnement d’une HIDiC idéale à l'échelle laboratoire. Ils proposent un pilote à 
garnissage concentrique où la colonne interne est conique (Figure 1.21). Les 
vapeurs de tête de la colonne externe sont comprimées et envoyées dans la 
colonne interne.  
 
Figure 1.21 : Configuration de la colonne HIDIC proposée par (Naito et al., 2000). 
Le système étudié est le binaire benzène/toluène. Les dimensions du pilote 
HIDIC sont présentées dans le Tableau 1.4 : 




Tableau 1.4: Paramètres de la colonne HIDIC proposée par (Naito et al., 2000). 
 
Le Tableau 1.5 présente les résultats du pilote HIDiC idéale une fois le 
régime permanent atteint. 
Tableau 1.5 : Paramètres opératoire et résultats de la configuration du pilote HIDiC idéale en régime 
permanent. 
 
Les auteurs ont démontré la faisabilité de la colonne HIDIC idéale (soit sans 
reflux et sans bouilleur). Ceci confirme donc l’efficacité du transfert de chaleur de 
la zone d’enrichissement vers la zone d’appauvrissement. Les données 
expérimentales montrent que la HIDiC idéale est vraiment plus avantageuse en 
termes d’économie d’énergie que les colonnes de distillation conventionnelles. Une 
économie d’énergie de 40 % a été obtenue par rapport à une distillation classique.  
• Une mise en œuvre de (De Rijke, 2007) : 
Deux pilotes ont été développés par (De Rijke, 2007) à l’université 
technologique de Delft. L’un est un pilote permettant la caractérisation thermique, 
et l’autre est un pilote de colonne HIDiC. La technologie mise en place est un 
contacteur gaz-liquide de type plateau perforé équipé d’ailettes. Le premier pilote 
permet d’effectuer une caractérisation thermique du type d’interne de colonne 
illustré sur la Figure 1.25. Le mélange étudié est un mélange binaire de 
cyclohexane, n-heptane avec une température d’ébullition du n-heptane pur à 
98 °C. La Figure 1.22 schématise le pilote de la caractérisation thermique. Le pilote 
est un échangeur de chaleur (tube/calandre) avec une largeur de 350 mm et une 
longueur de 200 mm (E1). Le matériau de construction est de l’acier inoxydable 
avec une épaisseur de 1,5 mm. Un distributeur de liquide est placé en tête du tube 
externe de l’échangeur pour avoir un film liquide ruisselant uniforme à la paroi. De 
la vapeur d’eau circule dans le tube interne et se condense pendant que le film 




liquide  dans le tube externe s’évapore. La température est contrôlée et déterminée 
par la pression de la vapeur d’eau. La température de la vapeur d’eau varie entre 
100 °C et 134 °C, ce qui implique une variation de la pression de 1 à 4 bars. Le 
débit maximal du mélange d’hydrocarbures que la pompe peut atteindre est de 
500 l.h-1. Le résidu liquide qui n’a pas été évaporé est collecté au fond de 
l’échangeur (VE1). Les vapeurs du mélange d’hydrocarbure sont condensées par 
de l’eau de refroidissement dans un condenseur à serpentin en verre (E2). Les 
condensats de vapeur du mélange binaire et le résidu sont recyclés vers le bac 
d’alimentation (VE2). La Figure 1.23 présente une photo du pilote. 
 
 
Figure 1.22 : Flowsheet de pilote de caractérisation thermique (De Rijke, 2007).  





Figure 1.23 : Photo du pilote de caractérisation du transfert de chaleur (De Rijke, 2007). 
Les essais préliminaires ont montré que cette technologie permet d’avoir un 
bon transfert de chaleur. Le mécanisme du transfert de chaleur coté calandre est 
l’évaporation d’un film liquide tombant à la paroi (Figure 1.24). Le coefficient de 
transfert thermique de la condensation de la vapeur d’eau est très dépendant du 
régime d’écoulement. Les coefficients de transfert globaux sont compris entre 700 
et 1500 W.m-2.K-1 pour un écart de température compris entre 2 et 5 °C. 
 
 
Figure 1.24 : Phénomène de transfert thermique au sein du pilote HIDiC (De Rijke, 2007). 




L'étape suivante a consisté à la construction d’un prototype de colonne 
concentrique (le diamètre extérieur annulaire de section d'extraction est de 0,8 m 
et le diamètre interne de la section d’enrichissement est de 0,3 m) avec cinq 
plateaux entièrement intégrés (Figure 1.26). La technologie de distillation HIDiC 
sélectionnée est une colonne à plateaux perforés équipée d’ailettes. La Figure 1.25 
illustre le placement des ailettes dans le pilote.  
 
Figure 1.25 : Placement des ailettes de transfert dans la section de stripping (a) et orientation 
des ailettes dans le pilote (b) (De Rijke, 2007). 
L'installation comporte les éléments principaux suivants: une colonne de 
distillation concentrique, un rebouilleur d'une superficie de 19,5 m2, un condenseur 
avec une surface de 40 m2 et une capacité-tampon de 900 litres. Le matériau de 
construction de la configuration est en acier inoxydable. Tout l'équipement et les 
tuyauteries sont isolés pour éviter les pertes thermiques. La température et la 
pression sont contrôlées à plusieurs endroits dans le pilote. Un système de contrôle 
informatisé permet une utilisation facile et une simple acquisition de données. Le 
système étudié est aussi un mélange cyclohexane / n-heptane. L’efficacité des 
plateaux obtenue varie entre 40 et 80 %. 
Le Tableau 1.6 suivant résume les paramètres du pilote : 
Tableau 1.6 : Paramètres et dimensions du pilote. 
 
TU Delft est aussi impliqué dans l'évaluation des colonnes HIDIC comme 
une potentielle technologie d'adaptation pour les usines de fabrication de 
propylène. L'objectif de cette étude est de déterminer si la capacité de production 
de ces usines peut être augmentée grâce au remplacement des plateaux existants 
avec des plateaux de grande capacité. 





Figure 1.26 : Flowsheet de la colonne HIDiC concentrique à plateau développée par TU Delft 
(Kiss and Oluji, 2014). 
La Figure 1.27 suivante illustre des photos du pilote HIDiC. 
 
Figure 1.27 : photo du pilote HIDiC (De Rijke, 2007). 
• Une mise en œuvre de (Noda et al., 2006) : 
(Noda et al., 2006) ont développé une colonne HIDiC concentrique. La 
section d’enrichissement est placée dans la colonne interne avec un diamètre de 
508 mm et la section d’appauvrissement se trouve dans la colonne externe avec 
un diamètre de 800 mm. Le nombre de plateaux perforés dans chaque colonne est 
de 5. L’espacement entre chaque plateau perforé dans les deux colonnes est de 
400 mm (Figure 1.28). Un condenseur et un rebouilleur sont installés pour chaque 
colonne afin d’observer l’échange thermique interne. Le mélange binaire benzène-
toluène est utilisé pour caractériser le transfert thermique de la colonne avec un 
débit d’alimentation de 1,6 tonnes.h-1. 





Figure 1.28 : Pilot de la colonne HIDiC concentrique (Noda et al., 2006). 
Les dimensions du pilote sont présentées dans le Tableau 1.7 suivant : 
Tableau 1.7 : Dimensions du pilote HIDIC (Kataoka et al., 2014). 
 
La Figure 1.29 ci-dessous montre le mécanisme d’échange de chaleur entre 
chaque étage de la colonne d’enrichissement vers la colonne d’appauvrissement. 
Il s’agit de l’évaporation d’un film liquide ruisselant à la paroi de la section 
d’appauvrissement et la condensation des vapeurs à la section d’enrichissement. 
 
 
Figure 1.29 : Schéma de mécanisme d’échange de chaleur interne entre chaque  étage de la 
colonne de HIDiC (Noda et al., 2006). 




TSi : Température de l’étage i de la colonne d’appauvrissement. Tri : 
Température de l’étage i de la colonne d’enrichissement. PS : Pression de la 
colonne d’appauvrissement. Pr : Pression de la colonne d’enrichissement.  
Les figures (Figure 1.30, Figure 1.31) présentent les performances 
expérimentales du pilote. Les coefficients de transfert globaux de la colonne 
externe et de la colonne interne sont respectivement environ 1000 – 2500 W/m²/K 
et environ 1500 – 3000 W/m²/K. Ils sont déterminés à partir de la différence de 
température, la surface d’échange thermique, et la quantité d’énergie échangée. La 
différence de température est toujours supérieure à 5K. 
 
Figure 1.30 : Coefficient de transfert global expérimental dans les colonnes interne et externe 
en fonction du ratio de compression (Kataoka et al., 2014). 
 
Figure 1.31 : Différence de température expérimentale entre les deux sections en fonction du 
ratio de pression (Kataoka et al., 2014). 
Le gain énergétique est estimé à 60 % par rapport à une colonne de 
distillation conventionnelle. Aussi, les auteurs ont déduit que : 
- La quantité de chaleur échangée augmente linéairement avec le 
rapport de pression. 
- L'augmentation du reflux interne de la section d’enrichissement 
(considérée comme le degré d'intégration de chaleur interne)  est 
linéairement proportionnelle au rapport de pression. 




- Le coefficient global de transfert de chaleur est contrôlé 
principalement par le transfert de chaleur lors du changement de 
phase et reste à peu près constant entre 500 et 1000 W.m-2.K-1 pour 
un rapport de pression (PR / Ps >1.25). 
- La température logarithmique moyenne augmente linéairement 
avec le rapport de pression, car la température d'ébullition des 
constituants de la section d’enrichissement  augmente avec la 
pression. 
• Une mise en œuvre de (Kataoka et al., 2014) : 
Plus récemment, (Kataoka et al., 2014) construit à l’échelle laboratoire une 
HIDiC concentrique afin d’améliorer le rendement du bioéthanol dont la section 
d’enrichissement est placée dans le tube intérieur (diamètre interne 15cm, longueur 
6,8m) et la section d’appauvrissement se trouve dans l’espace annulaire externe 
de la HIDiC (diamètre interne 25cm, longueur 5,2m) (Figure 1.32,Figure 1.33).  
 
Figure 1.32 : Pilote HIDIC concentrique (Kataoka et al., 2014). 





Figure 1.33 : Coupe de la colonne HIDIC (Kataoka et al., 2014). 
Une pompe à vide est placée entre les deux sections pour avoir des 
températures de la section d’appauvrissement inférieures à celle de la section 
d’enrichissement. Le produit fermenté à 5 % massique en éthanol avec un débit de 
50,3 kg.h-1 est concentré à plus de 90 % d’éthanol en poids au voisinage du point 
azéotropique et le taux de reflux est de 0.378. Lorsque la pression de la section 
d’appauvrissement opère à 225 mm Hg et la pression de de la section 
d’enrichissement est à 760 mm Hg, il n y a aucune vapeur direct utilisée comme 
source d’énergie pour la section d’appauvrissement, en d’autres termes, aucune 
énergie ou apport de chaleur extérieur est nécessaire pour le fonctionnement de la 
colonne de distillation  excepté l’énergie que consomme la pompe à vide 
(2800 L.min-1, 7,5 kW). Entre autre, l’objectif de (Kataoka et al., 2014) est 
d’améliorer le rendement de production du bioéthanol issu de la fermentation de 
biomasses (type paille de riz). La section externe est composée d’un garnissage 
structuré équivalent à treize étages théoriques. En supposant que l’efficacité d’un 
plateau est à 50 %, la section interne est composée de trente-deux plateaux 
perforés. L’originalité de cette colonne est que la zone d’appauvrissement est 
maintenue sous vide et la zone d’enrichissement est à pression atmosphérique. 
Ceci est cohérent avec la nature hétérogène de la matière première utilisée dans 
le pilote. La surface d’échange thermique du pilote HIDiC est la surface de la paroi 
cylindrique de la colonne interne. En considérant l’espacement entre chaque 
plateau perforé de 200 mm, la surface d’échange de chaleur de chaque plateau est 
de 0,09426 m² et la surface d’échange de chaleur totale du pilote est de 2,357 m².  
Le coefficient global d’échange de chaleur est déterminé à partir de la surface 
d’échange de chaleur totale, la chaleur interne échangée (6,16 kW) et la différence 
de température moyenne entre la colonne d’enrichissement et la colonne 




d’appauvrissement (8,05 °C). Le coefficient global d’échange de chaleur est estimé 
à 324,9 W.m-2.K-1. Le principal problème technique rencontré est le dépôt des 
sucres sur les parois de la colonne, ce qui diminue significativement l’efficacité du 
transfert de chaleur. Enfin, les auteurs concluent que cette configuration permet 
une économie d’énergie de l’ordre de 60 % par rapport à une distillation classique 
de l’effluent aqueux issu de la fermentation de biomasse en vue de la production 
de bioéthanol.  
• Une mise en œuvre de (Xu et al., 2014) : 
Récemment, (Xu et al., 2014) ont construit une colonne de distillation 
concentrique intégrée énergétiquement à l'échelle du laboratoire pour étudier le 
transfert de chaleur et le rendement de séparation de la colonne HIDiC 
concentrique. Il propose un pilote à garnissage concentrique où la colonne interne 
est conique. Chaque colonne possède son propre bouilleur et condenseur (Figure 
1.34).  
 
Figure 1.34 : Schéma de configuration de la colonne de distillation concentrique (Xu et al., 
2014). 
Le mélange binaire éthanol-eau a été choisi avec une fraction massique de 
l'éthanol à 20%. Les anneaux métalliques de DIXON (Figure 1.35) sont utilisés 
comme garnissage de la colonne.  





Figure 1.35 : garnissage en vrac d’anneaux métallique DIXON. 
Les dimensions du pilote sont présentées dans le Tableau 1.8 suivant. 
Tableau 1.8 : Dimensions du pilote HIDIC de (Xu et al., 2014). 
 
À partir de différents rapports de pression entre les deux colonnes, ils se 
sont intéressés au coefficient de transfert de chaleur, la différence de température, 
la chaleur échangée et la hauteur équivalente à un étage théorique. Ils obtiennent 
un coefficient global de transfert de chaleur de la structure annulaire de la HIDiC en 
fonction du rapport de pression. Le coefficient de transfert global U est de l’ordre 
de 1000 W.K-1.m-2 et décroit avec le saut de pression (Figure 1.37). La différence 
de température entre les deux sections est la force motrice du transfert de chaleur 
de la section interne vers la section externe (Figure 1.36). Elle est toujours 
supérieure à 5K et augmente avec le ratio de pression. 
 





Figure 1.36 : Évolution de la différence de température entre les deux sections en fonction du 
ratio de pression (Xu et al., 2014). 
 
Figure 1.37 : Évolution de coefficient global de transfert thermique U en fonction du rapport 
de pression (Xu et al., 2014). 
Ils concluent que la capacité de transfert de chaleur ne pourrait pas être 
améliorée en augmentant le rapport de pression, en même temps, un rapport de 
pression approprié doit être choisi pour obtenir un bon transfert de chaleur et ainsi 
une séparation efficace pour la HIDiC. L’économie d’énergie réalisée par rapport à 
une colonne de distillation classique n’est pas fournie. Les auteurs précisent 
uniquement que 50 % de la chaleur de la colonne interne est transférée vers la 
colonne externe avec un rapport de pression de 1,5. 
1.5.2 L’échangeur de chaleur avec transfert de matière  
1.5.2.1 La colonne à tubes concentriques  
Le problème de l’aire d’échange limitée rencontré pour la colonne 
concentrique sans ailettes peut aussi être résolu par l’utilisation d’une structure 
tubes/calandres, présentée par la Figure 1.38. Le concept de plusieurs tubes dans 
une enveloppe est proposé par (K.Aso, N.Kobayashi, H.Matsuo, 1998).  La colonne 
de distillation à tubes concentrique est conçue comme un échangeur de chaleur 




avec transfert de matière. Cette solution a l’avantage de s’appuyer sur la 
technologie bien connue de l’industrie des échangeurs de chaleur. 
 
Figure 1.38 : Colonne HIDIC avec une structure tubes/calandre. 
L’inconvénient de cette technologie est la limitation du transfert de matière 
par la multiplication des tubes. Cette technologie n’est pas envisageable pour une 
colonne à plateaux du fait du faible diamètre des tubes dans la calandre, ce qui 
rendrait la conception complexe. Seuls les garnissages sont envisageables pour ce 
type de configuration. 
Le coefficient global d’échange de chaleur pour cette technologie est de 
600 W.m-2. K-1.  
• Une mise en œuvre d’un projet industriel : 
Un projet japonais pour le développement des colonnes HIDiC dans le but 
de leur commercialisation a été mené depuis 2002 avec le soutien financier de 
New-énergie et Organisation du Développement des Technologies Industrielles 
(NEDO), au Japon. Le projet est dirigé par le groupe Energy Efficient Chemical 
Systems dans le  National Institute of Advanced Industrial Science and Technology, 
Japon (AIST). Les membres du projet sont AIST, université de Kyoto, institut 
technologique de Nagoya, Maruzen Petrochemical Co., Ltd., Kimura Chemical 
Plants Co., Ltd. And Kansai Chemical Engineering Co., Ltd. (Iwakabe et al., 2006a).   
Plusieurs étapes de développement ont été réalisées de l’échelle 
laboratoire au démonstrateur industriel. Une unité de 7 t/h a été construite en 
parallèle d’une unité standard de production de 85 t/h sur un site industriel. Un 
brevet a été déposé par (Matsuda et al., 2012). Le pilote nommé HIDIC 1 est un 
échangeur de chaleur à tubes/calandre. La calandre correspond à la zone 
d’enrichissement et les tubes correspondent à la zone d’appauvrissement. Les 
deux zones sont remplies avec un garnissage structuré. Les dimensions du pilote 
sont présentées dans le Tableau 1.9. Le diamètre de la colonne est de 1,4 m et les 
diamètres des tubes internes sont 267 mm, 216 mm et 165 mm. La différence de 




taille est principalement basée sur la différence de vitesse de la vapeur dans le tube 
où la chaleur est transférée vers la calandre. 
Tableau 1.9 : Comparaison du pilote avec une colonne de distillation conventionnelle commerciale. 
 
La Figure 1.39 présente les détails de la structure interne du pilote. Chaque 
tube est une colonne indépendante. La section d’enrichissement est dans le tube 
interne et la section d’appauvrissement est du côté de la calandre. Le nombre 
d’étages théoriques équivalent à un mètre de garnissage obtenu est de trois. Une 
fois que le débit d’alimentation est fixé, le régime permanent est obtenu au bout de 
trois heures de fonctionnement en suivant les débits de reflux, distillat et de résidu. 
Ils ont démontré que le fonctionnement du pilote est stable.  
 
Figure 1.39 : Détails de la structure à l’intérieur de la colonne HIDiC. 
Un gain énergétique de 60 % est obtenu par rapport à une colonne de 
distillation adiabatique. Le pilote ne nécessite pas de reflux externe puisqu’il est 
possible d’avoir un reflux interne par l’effet de l’échange thermique interne de la 
colonne (condensation). Les auteurs notent que le taux de reflux interne du pilote 
est plus faible que le taux de reflux minimum de la colonne de distillation 
conventionnelle. La colonne HIDiC 1 de ce projet industriel n’a pas été 
commercialisée. Des problèmes de maintenance de la structure interne ainsi que 
des contraintes de transfert de chaleur liées à la technologie ont été rencontrées. 
Le projet a donc été orienté vers la Super-HIDiC présentée dans la partie 1.5.1. 




1.5.2.2 Les colonnes à échangeurs de chaleur à Plaque 
(Tung et al., 1986) a suggéré la construction d'une colonne de distillation 
intégrée énergétiquement à partir d'un échangeur de chaleur à ailettes entre 
plateaux. Dans un dispositif en forme de plaque à ailettes, des canaux verticaux 
alternatifs et adjacents assurent le transfert de chaleur de la section 
d’enrichissement vers la section d’appauvrissement. En changeant le canal et la 
dimension des ailettes, la zone de transfert de chaleur peut être modifiée le long de 
la longueur de la colonne. Aussi, un modèle a été développé par  (Tung et al., 1986) 
pour prédire les taux de transfert de chaleur et de l'influence du transfert de chaleur 
interne sur l'efficacité de séparation d'un dispositif de plaque à ailettes. Le modèle 
est en bon accord avec les données expérimentales. 
(Aitken, 1998) a déposé un brevet sur un échangeur de chaleur à plaques 
pour une combinaison du transfert de chaleur et du transfert de masse dans 
laquelle l'espace entre les plaques verticales est équipé de plaques ondulées 
semblables à celle d'un garnissage structuré (Figure 1.40).  
Une autre idée, qui s’écarte un peu des plaques d’échangeurs de chaleur à 
ailettes, est d'utiliser des plaques non parallèles avec un écartement des ailettes 
constant (Dorst, 2005; Hugill, 2006). 
 
Figure 1.40 : Échangeur de chaleur à plaques (Aitken, 1998).  
  




• Une mise en œuvre de (Bruinsma et al., 2012) : 
(Bruinsma et al., 2012) de l’université technologique de Delft au pays bas 
ont monté un pilote HIDiC utilisant deux différents types d’internes structurés. La 
Figure 1.41 suivante montre le schéma de l’échangeur de chaleur à plaque. 
 
Figure 1.41 : Schéma d’une HIDiC structurée (Bruinsma et al., 2012). 
Les zones d’appauvrissement (stripper) et d’enrichissement (rectifier) sont 
alternées et prises entre deux plaques d’isolation (insulation), ce qui permet de 
créer une grande surface d’échange en terme de transfert de masse et de chaleur, 
typiquement comprise entre 250 et 600 m²/m3, tout en maintenant un important taux 
de vide. La technologie choisie pour cette HIDiC structurée est l’utilisation de plaque 
pour l’échange thermique. Ils ont comparé deux types d’internes : les garnissages 
(plate – packing) et les ailettes (plate – fin). La surface spécifique annoncée par les 
auteurs est de 528 m²/m3. Les conditions opératoires du pilote sont présentées 
dans le Tableau 1.10 suivant :  
Tableau 1.10 : Paramètre et système du pilote de la colonne S-HIDiC 
 
Avec F le paramètre de débit :  = _`ab (EX_.c) et u0 est la vitesse de la 
vapeur (m/s). 




La HIDiC à plaque-packing (Figure 1.42-b) surpasse clairement la HIDiC de 
plaque à ailette (Figure 1.42-a) sur les trois niveaux: séparation, transfert de chaleur 
et perte de charge par étage.  
 
Figure 1.42 : Photo de plaque à ailette (a) et de plaque-packing (b) (Bruinsma et al., 2012). 
La Figure 1.43 montre que les plaques–packing ont une efficacité plus 
élevée que les plaques à ailette en termes de séparation. D’après les auteurs, ceci 
est aussi valable pour le transfert de chaleur et la perte de charge par étage. Ceci 
est dû à la sensibilité des ailettes vis-à-vis de la distribution non idéale du liquide 
qui conduit à l’apparition de zones sèches non désirables dans le pilote et réduit 
significativement le transfert de chaleur. 
 
Figure 1.43 : Comparaison des performances HEPT pour les internes à garnissage (plate – 
packing) et les internes à ailettes (plate – fin). (Bruinsma et al., 2012) 
Enfin, les auteurs concluent que les plate – packing conduisent à des 
transferts de masse et de chaleur satisfaisants pour une perte de charge acceptable 
(de l’ordre de 2 mbar par plateau). Il en résulte aussi de cette étude expérimentale 
de colonne HIDiC, un gain énergétique et économique.  
  




1.6 LA CONCLUSION 
Les colonnes de distillation thermiquement intégrées permettent un gain 
énergétique plus élevé par rapport aux autres systèmes à pompe à chaleur ou aux 
colonnes de distillation conventionnelle. Cependant, comme pour toutes les 
distillations assistées par une pompe à chaleur, le coût d’investissement nécessaire 
est plus élevé que pour une colonne de distillation classique. Ceci est 
principalement dû au compresseur à ajouter et à une configuration complexe de la 
colonne pour améliorer le transfert de chaleur. Les systèmes à faible différence de 
température d’ébullition (à volatilité relative proche de 1) sont les meilleurs 
candidats pour des colonnes HIDiC. 
La courbe CGCC est un outil intéressant pour avoir plus d’information sur 
la faisabilité thermodynamique de la colonne HIDiC en déterminant la quantité 
d’énergie qu’un étage théorique peut céder ou recevoir. De plus, elle permet une 
initialisation de la chaleur à intégrer entre la colonne d’enrichissement et la colonne 
d’appauvrissement pour la simulation de la colonne HIDiC.  
La colonne HIDiC a largement été étudiée par simulation numérique. Aussi, 
il a été démontré que des gains énergétiques substantiels peuvent être obtenus en 
comparant à une colonne de distillation classique. Le gain énergétique peut 
atteindre 60 % pour un système tel que Benzène/Toluène. Les cas d’études les 
plus souvent étudiés sont des mélanges binaires idéaux. Sur les soixantaines 
d’articles recensés de la littérature qui étudient la colonne HIDiC, vingt-quatre 
articles effectuent des études de la colonne HIDiC par simulation numérique (soit 
40 %). La simulation des colonnes HIDiC se base sur des calculs de colonne de 
distillation adiabatique avec le modèle MESH. En effet, la simulation d’une colonne 
HIDiC s’effectue par la combinaison de deux colonnes de distillation classiques 
parallèles (colonne d’enrichissement et d’appauvrissement) avec une intégration 
énergétique entre chaque étage théorique. Par rapport aux résultats de simulation 
d’une colonne de distillation conventionnelle qui sont un nombre d’étages 
théoriques, une position d’alimentation, une chaleur au condenseur et au bouilleur 
et un taux de reflux, pour la colonne HIDiC, (NET+1)  paramètres se rajoutent à 
ceux de la colonne de distillation conventionnelle. Il s’agit du rapport de pression 
entre la colonne d’enrichissement et la colonne d’appauvrissement, la quantité 
d’énergie à échanger entre chaque étage théorique et sa répartition le long de la 
colonne.  




L’optimisation de la colonne HIDiC permet d’obtenir une meilleure 
configuration qui allie un gain énergétique et un moindre coût total annuel (TAC). 
La méthode stochastique a été fréquemment utilisée pour l’optimisation statique de 
la colonne HIDiC. Les variables d’action les plus optimisées sont le saut de 
pression, le taux de reflux, le nombre d’étages théoriques et la répartition 
énergétique le long de la colonne, le principal critère d’optimisation étant 
uniquement le TAC. 
D’importantes études expérimentales au cours des dernières années ont 
été effectuées pour le développement de configurations et de concept de colonne 
HIDiC, incluant deux grandes familles de structure : colonne de distillation à 
échangeur de chaleur et les échangeurs de chaleur avec transfert de matière. Les 
configurations possibles de la colonne de distillation à échangeur de chaleur sont 
les colonnes couplées, colonnes à cloisons et colonnes à tubes concentriques. 
Celles des échangeurs de chaleur avec transfert de matière sont la colonne à 
échangeur de chaleur tubes/calandres et la colonne à échangeurs de chaleur à 
plaques. Certaines d’entre elles ont dépassé l’échelle laboratoire et ont conduit à la 
construction de pilote voire à une pré-industrialisation en vue de leur 
commercialisation.  
Le Tableau 1.11 résume les cas d’études développés à l’échelle pilote ou 
préindustrielle recensés dans la littérature. 
Tableau 1.11 : Cas d’études expérimentaux  de colonne HIDIC. 
Technologie Système séparé Performances Référence 
Colonnes concentriques 
coniques 
Eau / éthanol 50 % de l’énergie fournie est transférée de la 
colonne interne vers la colonne externe 
(Xu et al., 2014) 
Colonnes concentriques 
à section variable 
Benzène 
/Toluène 
38 % d’économie d’énergie* (Naito et al., 2000) 
Échangeur à plaques Cyclohexane 
/n-heptane 
Économie d’énergie* de 81 % à 1,7 bar et de 69,7 % 
à 1,4 bar pour une pureté du produit de 95 % 
(Bruinsma et al., 2012) 
Colonnes concentriques Bioéthanol Économie d’énergie d’environ 60 %* (Kataoka et al., 2014) 
Colonnes concentriques Benzène 
/toluène 
Économie d’énergie d’environ 40 %* (Naito et al., 2000)  
Colonnes concentriques Cyclohexane 
/n-heptane 
(-) non renseigné (De Rijke, 2007) 
*économie calculée par rapport à une colonne de distillation classique. 




Les systèmes principalement étudiés sont issus de l’industrie pétrochimique 
et comme attendu, un gain substantiel en énergie a été observé. Les principaux 
pilotes aboutis présentés dans la littérature et qui font l’objet d’études en vue de 
leur commercialisation sont : 
- Pilote de colonne HIDiC concentrique à plateaux perforés avec 
ailette de l’équipe de l’université technologique DELFT. 
- Pilote de colonne HIDiC avec échangeur de chaleur à plaques de 
l’équipe d’ECN. 
En se basant sur les résultats obtenus des pilotes expérimentaux recensés 
de la littérature, un des deux transferts est toujours pénalisé quel que soit la famille 
de configuration de la colonne HIDiC. En effet, le transfert de chaleur est moins 
efficace dans les colonnes de distillation à échangeur de chaleur et inversement, le 












CHAPITRE 2 : LE TRANSFERT 
THERMIQUE DANS LES COLONNES HIDIC 
Dans un premier temps, les performances expérimentales en transfert 
thermique des technologies existantes de la littérature des colonnes HIDiC sont 
recensées. En vue d’améliorer ces performances, un nouveau garnissage 
structuré : « Mousse métallique à cellules ouvertes » est ensuite présenté. Dans un 
second temps, une étude théorique et expérimentale du transfert thermique des 










2.1 LES TECHNOLOGIES DE TRANSFERT 
THERMIQUE EXISTANTES 
Les colonnes HIDiC étudiées expérimentalement sont soit des colonnes 
concentriques soit des échangeurs à plaque (voir chapitre 1, partie 1.5). Dans les 
deux cas, la colonne peut contenir, afin d’optimiser le transfert de matière et de 
chaleur, des plateaux perforés, des garnissages vrac ou structurés ou des plateaux 
perforés avec ailettes. Le Tableau 2.1 regroupe les technologies de transfert 
thermique étudiées et présentes dans la littérature. 
Tableau 2.1 : Technologies de transfert de chaleur utilisées pour les colonnes HIDiC 
Technologie de transfert thermique 
 
Système séparé U, A et ΔT (*) Référence 
Garnissage structuré concentrique 
métallique avec une colonne interne 
conique 
Benzène/Toluène Non renseigné (Naito et al., 2000) 
Plateaux perforés dans la colonne 
externe et la colonne interne 
Benzène/Toluène 
U : 1500-3000 W.m-2. K-1 (colonne 
interne) / 1000-2500 W.m-2. K-1 
(Colonne externe), ΔT : 7 K à 28 K et A : 
3,97 m². 
(Noda et al., 2006) 
Colonne concentrique avec plateaux 
perforés équipés d’ailettes 
Cyclohexane/n-
Heptane 
U : 700-1500 W.m-2. K-1, ΔT :   
de 2 K à 5 K et A : 0,22 m². 
(De Rijke, 2007) 
Échangeur à plaque avec des ailettes 
(longueur 15 mm, largeur 4.8 mm et 
surface spécifique 528 m2.m-3) 
Cyclohexane/n-
Heptane 
U : 214-321 W.m-2.K-1, ΔT : 3,5 K à 7,3 
K et A : 0,4 m². 
(Bruinsma et al., 
2012) 
Échangeur à plaque contenant 
Mellapak 350.Y (Sulzer, surface 
spécifique 300 m2.m-3) 
Cyclohexane/n-
Heptane 
U : 373-550 W.m-2. K-1, ΔT : 3,5° K à 
7,3° K et A : 0,4 m². 
(Bruinsma et al., 
2012) 
Garnissage structuré dans la colonne 
d’enrichissement (externe) et 




 (5 %mass 
d’éthanol) 
U : 324,9 W.m-2. K-1. ΔT : 8,05 ° K. A : 
2,357 m². 
(Kataoka et al., 
2014) 
Garnissage concentrique en anneau 
métallique DIXON avec une colonne 
interne conique 
Eau/Ethanol 
U : 1000 à 780 W.m-2.K-1, ΔT : 6 K et 13 
K. A : 0,3 m². 
(Xu et al., 2014) 
* U [W.m-2.K-1] : Coefficient global de transfert thermique. A [m²]: Surface d’échange 
thermique. ∆T [K] : Différences de températures entre la colonne d’enrichissement 
et la colonne d’appauvrissement. 




Le Tableau 2.2 résume les avantages et inconvénients en termes de 
transferts thermique et de masse de ces différentes technologies de transfert. 
Tableau 2.2 : Résumé des avantages et inconvénients des pilotes présentés dans la littérature. 
Référence Technologie Avantages Inconvénients 
(Noda et al., 2006) 
Plateaux perforés dans la 
colonne externe et la 
colonne interne 
- Grande surface d’échange de chaleur  
(3,97 m²).  
- Coefficient de transfert thermique entre 
1000 et 3000 W.m-2. K-1. 
- Faible Efficacité du plateau perforé 
(moins de 50 %). 
(De Rijke, 2007) 
Colonne concentrique avec 
plateaux perforés équipés 
d’ailettes 
- Bon Coefficient de transfert thermique 
entre 700 et 1500 W.m-2. K-1. 
- Coefficient convectif coté condensation 
est très dépendant du régime 
d’écoulement. 
- Faible surface d’échange (0,22 m²). 
- Faible Efficacité du plateau perforé (40-
80 %). 
(Bruinsma et al., 2012) 
Échangeur à plaque avec des 
ailettes 
- Surface spécifique de 528 m2.m-3 
- * HEPT de 1,44 m pour un facteur X de 
1,3-2,6 Pa0,5. 
- Mauvaise distribution du liquide et 
présence de zone sèche. 
-Faible coefficient de transfert thermique 
(214-321 W.m-2. K-1). 
(Bruinsma et al., 2012) Échangeur à plaque 
contenant Mellapak 350.Y 
- HEPT de 0,22-0,44 m pour un facteur X 
de 0,9-2,2 Pa0,5. 
- Surface spécifique de 300 m2.m-3. 
- Faible coefficient de transfert thermique 
(373-550 W.m-2. K-1) 
(Kataoka et al., 2014) 
Garnissage structuré dans la 
colonne externe et plateaux 
perforés dans la colonne 
interne 
- Surface d’échange de 2,357 m². 
- coefficient de transfert thermique 324,9 
W.m-2. K-1  
  
(Xu et al., 2014) 
Garnissage concentrique en 
anneau métallique DIXON 
avec une colonne interne 
conique 
- HEPT de 0,1-0,15 m (colonne interne) et 
de 0,35-0,6 (colonne externe) pour un 
facteur X de 0,23-0,72 Pa0,5 et pour des 
rapports de pression de 1-1,6. 
- Surface d’échange de 0,3 m². 
- coefficient de transfert thermique 780-
1000 à  W.m-2. K-1  
* HEPT (m) : Hauteur équivalente à un plateau théorique. 
La colonne HIDiC concentrique équipée de plateaux perforés construite par 
(Noda et al., 2006) présente de bonne performance en transfert thermique (1000-
3000 W.m-2. K-1). Cela s’explique par le fait que les plateaux perforés et leur 
espacement offre une importante surface d’échange de 3,97 m² et que les plateaux 
sont en contact direct avec la paroi. La colonne HIDiC concentrique de (Kataoka et 
al., 2014) est remplie de garnissage structuré et de plateau perforé dans la colonne 
externe et interne respectivement. Malgré la surface d’échange de 2,357 m², le 
dépôt des sucres sur les parois de la colonne a pénalisé significativement le 




transfert de chaleur traduit par un coefficient global de transfert thermique de 324,9 
W.m-2. K-1. Concernant le transfert de matière, l’efficacité de plateau est moins 
importante et est de 50  %. Ce même cas est observé dans le pilote HIDiC 
concentrique avec des plateaux perforés équipés d’ailette de (De Rijke, 2007). 
Inversement, les colonnes HIDiC munies de garnissage structuré assure un 
meilleur transfert de masse tel que les Mellapak 350.Y (Bruinsma et al., 2012) avec 
un nombre d’étages théoriques par mètre de garnissage égale à 5. La mauvaise 
distribution du liquide fait apparaitre des zones sèche dans le garnissage structuré 
qui détériorent les performances thermiques. Les coefficients de transfert 
thermique sont de 373 à 550 W.m-2. K-1 avec une surface spécifique du garnissage 
de 300 m².m-3 et une surface d’échange thermique de 0.4 m². Le phénomène 
d’apparition de zones sèches est aussi retrouvé dans le cas de l’échangeur à 
plaque avec des ailettes, le coefficient de transfert thermique varie entre 214 et 
321 W.m-2.K-1 pour une surface d’échange thermique de 0.4 m². Concernant la 
colonne HIDiC monté par (Xu et al., 2014), la colonne interne est conique et remplie 
de garnissage en anneaux métallique (DIXON) placés en vrac. Ce type de 
contacteur gaz-liquide a une bonne performance en transfert de masse, le nombre 
d’étages théoriques par mètre de garnissage variant de 6 à 10. À côté de cela, le 
transfert thermique est caractérisé par un coefficient de transfert thermique moyen 
de 890 W.m-2.K-1 et une surface d’échange de 0,3 m². Cette faible performance 
thermique est due à la présence de vide entre l’interne de colonne et la paroi qui 
crée une résistance thermique. Ainsi, la surface d’échange est limitée à la surface 
de la paroi. 
Aucune de ces colonnes HIDiC n’est arrivée à l’étape de la 
commercialisation ou l’industrialisation. Les types d’interne choisis pour la colonne 
HIDiC n’assurent pas de bonnes performances en transfert thermique et de masse 
au même degré. Les performances de la colonne HIDiC sont donc limitées par la 
technologie. Quel que soit la technologie, l’un des deux phénomènes de transfert 
est pénalisé. De plus, le projet industriel japonais de la colonne HIDiC référencé 
dans le chapitre 1 n’a pas été commercialisé. Le projet de la colonne HIDiC a été 
remplacé par une colonne appelée Super-HIDiC qui est commercialisé à ce jour, 
mais qui repose sur un échange thermique partiel et externe. Cet échange de 
chaleur se situe uniquement au niveau du rebouilleur. Il est à noter qu’aucune 
colonne concentrique comprenant des garnissages moulés avec la paroi, évitant 
ainsi une résistance thermique, n’est présentée dans la littérature. L’objectif est 
donc de développer un interne répondant tout d’abord aux particularités de la 




distillation, c’est-à-dire un bon transfert de matière pour des conditions 
hydrodynamique données et ensuite assurer un transfert thermique, afin de valider 
son utilisation pour les colonnes HIDiC. Une des voies prometteuses est une 
mousse métallique à cellules ouvertes fabriquée par la société FTB. En effet, leur 
procédé de fabrication permet non seulement de maitriser la morphologie de la 
mousse mais également de rendre solidaire la mousse avec la paroi de la colonne. 
Cette nouvelle technologie sera validée expérimentalement dans un pilote conçu 
au laboratoire de génie chimique. Les résultats obtenus sont présentés dans le 
chapitre 3. 
2.2 LES MOUSSES MÉTALLIQUES 
MICROSTRUCTURÉES À CELLULES OUVERTES 
L’objectif de cette partie est de présenter les mousses dans leurs détails au 
niveau de la structure et de la géométrie ainsi que les différents travaux portant sur 
les mousses du point de vue des performances en transfert de chaleur et de 
matière.  
2.2.1  Les généralités 
Les mousses métalliques constituent une classe de matériaux présentant 
des propriétés physiques, mécaniques, thermiques, électriques et acoustiques très 
intéressantes. Elles sont fabriquées selon des techniques très variées. Les 
mousses métalliques dites à cellules ouvertes sont les seules mousses qui peuvent 
être adaptées pour la conception de colonne HIDiC, car l’écoulement est de type 
contre-courant entre la phase liquide et la phase vapeur. L’aspect du transfert 
thermique des mousses métalliques a fait l’objet de nombreuses études (Avenall, 
2004; Calmidi and Mahajan, 2000; Hwang et al., 2002; Mancin et al., 2011; Mao et 
al., 2014). Les performances thermiques des mousses métalliques ont favorisé leur 
application comme échangeur de chaleur compact. Ce type d’échangeur permet 
une réduction de l’encombrement, du poids et des coûts des dispositifs d’échange 
thermique. Cette application en tant qu’échangeur a d’ailleurs aboutit au 
développement d’un nouveau concept des mousses en tant que 
réacteur/échangeur étudié notamment au laboratoire de génie chimique de 
Toulouse (Thèse INP, " Bennani, 2008). L’étude thermique a été effectuée sur une 
mousse métallique à cellules ouvertes (Figure 2.1) dont les caractéristiques sont 




présentées dans le Tableau 2.3. L’étude a été faite sur un échangeur de type tube-
calandre, en comparant le transfert thermique entre un échangeur vide et un 
échangeur contenant les mousses métalliques (Figure 2.2).  
 
Figure 2.1 : Mousse métallique étudiée par (Thèse INP, " Bennani, 2008). 
Tableau 2.3 : Principales caractéristiques de la mousse métallique étudiée par (Thèse INP, Bennani, 
2008). 
 
Les mousses proviennent de la société Porvair Fuel Cell Technology 
(Haack). Le choix de l’acier inox pour les mousses métalliques s’est fait par rapport 
à leur capacité anticorrosive. Les cellules de la mousse métallique ne sont pas 
régulières, leurs orientations sont aléatoires et certains pores sont bouchés. Lors 
de la mise en place du banc expérimentale, des difficultés ont été rencontrées au 
niveau du contact entre la mousse et la paroi du canal. Afin d’éviter les problèmes 
de passages préférentiels à la paroi, les mousses ont été callées au support 
métallique à l’aide d’une colle métallique. L’intérêt principal de cette colle est de 
combler les irrégularités superficielles de la mousse. Sa texture pâteuse permet 
d’éviter de boucher les cellules de la mousse métallique et le fait qu’elle soit 
métallique permet aussi d’éviter une résistance thermique de contact 
supplémentaire. Une amélioration significative apportée par la présence des 
mousses métalliques a été démontrée au sein d’un réacteur-échangeur en phase 
liquide par rapport à un canal vide de même diamètre hydraulique (Figure 2.2). Le 
gain moyen des mousses métalliques est de 90,2 %. L’auteur montre que cette 
amélioration est due à l’intensification de la turbulence apportée par la présence 
des mousses métalliques et par leur participation à l’augmentation de la surface 
d’échange. 





Figure 2.2: Comparaison du coefficient d’échange de chaleur global d’un échangeur vide et 
un échangeur rempli de mousses métalliques en fonction du nombre de Reynolds (Thèse INP, " 
Bennani, 2008). 
Par rapport à l’aspect thermique des mousses, l’aspect efficacité en 
transfert de matière a été beaucoup moins étudié. (Stemmet et al., 2007) ont étudié 
les capacités des mousses solides en transfert de masse d’un mélange air/eau à 
co-courant. Ce transfert de matière est déterminé par mesure de la concentration 
d’oxygène dissout dans le liquide à l’entrée et à la sortie de la colonne. Le transfert 
de matière est exprimé en fonction du produit du coefficient de transfert de matière 
liquide et de l’aire inter-faciale gaz/liquide (kLaGL). Les valeurs de kLaGL sont dans 
une gamme de 0,1 à 1,3 s-1. Les auteurs trouvent que le produit kLaGL ne dépend 
pas du nombre de cellule par unité de longueur (nombre de PPI), mais il augmente 
avec les vitesses du gaz et du liquide.  
Le transfert de matière semble être important par rapport à des garnissages 
classiques. Cependant, les données disponibles des études de transfert de masse 
sont très peu nombreuses. Une étude de transfert de matière de mousse en 
céramique a fait l’objet d’une thèse au laboratoire (Thèse INP, LEVEQUE, 2010). 
Plus précisément, Il s’agit d’utiliser des mousses en Carbure de Silicium (Figure 
2.3) comme contacteur liquide/gaz à contre-courant destiné à la distillation réactive. 
Les mousses sont fournies par la société française Sicat. 





Figure 2.3 : Photo de la mousse en céramique (Thèse INP, LEVEQUE, 2010). 
De manière identique au mouse métallique (Figure 2.1), la mousse Sicat en 
céramique a des cellules irrégulières avec une orientation aléatoire, leurs tailles ne 
sont pas uniformes et certains pores sont bouchés (Figure 2.3). 
Les caractéristiques structurelles des mousses Sicat sont résumées dans 
le Tableau 2.4. 
Tableau 2.4 : Caractéristiques structurelles des mousses céramiques (Thèse INP, LEVEQUE, 2010). 
 
L’efficacité en transfert de matière obtenue est très intéressante avec un 
nombre d’étages théoriques par mètre de garnissage égal à 5 (pour un facteur 
d’écoulement X de 0,5 à 0,8 Pa0,5) (Figure 2.4). 





Figure 2.4 : HEPT des mousses en céramique étudiées par (Thèse INP, LEVEQUE, 2010). 
Ainsi les mousses métalliques à cellules ouvertes démontrent un fort 
potentiel en transfert thermique et en transfert de matière. Les mousses des 
fabricants actuelles présentent l’inconvénient d’avoir des pores irréguliers voir 
même bouchés et des tailles limitées. De plus, il n y a pas de solution satisfaisante 
pour assurer le contact entre la paroi du procédé et la mousse. 
2.2.2   Les mousses FTB   
Les mousse FTB (Fonderie Tabourin et Bézile) sont des mousses 
métalliques à cellules ouvertes. Les cellules de cette mousse ont une géométrie de 
forme Octaèdre tronqué (Figure 2.5). Elles sont conçues par CAO et la cellule 
utilisée pour la conception du noyau est une cellule de Kelvin de 12 mm rognée sur 
chacune de ses arrêtes (Figure 2.6). Le rognage des cellules permet de maitriser 
des paramètres de la mousse FTB tels que le taux de vide et la surface spécifique. 





Figure 2.5 : Représentation de la mousse métallique de géométrie octaèdre tronqué. 
 
Figure 2.6 : Conception de la mousse FTB à partir de la cellule de Kelvin. 
Le procédé de fabrication est celui du moulage direct. Les étapes sont 
expliquées sur la Figure 2.7. 
  
Figure 2.7 : Les étapes de fabrication des mousses métallique fournies par ALVEOTEC 
(a) Les noyaux sont fabriqués à base d’un mélange de silice et de résine.  
(b) Les noyaux sont assemblés pour réaliser une préforme. 
(c) La préforme est insérée dans un moule.  
(d) Le métal est infiltré à l’intérieur du réseau de la préforme. 
(e) Le métal est refroidi puis solidifié. 




(f) La mousse métallique est démoulée puis un parachèvement est réalisé.  
Ce procédé permet la synthèse de mousses avec un diamètre de cellules 
contrôlé. Il permet également de modifier plusieurs paramètres structurels de la 
mousse métallique tels que : 
- La taille des pores (caractérisée par le nombre de PPI). 
- L’orientation des cellules. 
- La taille du brin (mm) entre chaque pore. 
- Le degré de vide (%). 
- La densité apparente de la mousse (g.l-1). 
La structure des mousses métalliques (Figure 2.8), se compose de 
ligaments (brins) formant un réseau de cellules reliées entre elles. Les cellules sont 
homogènes en termes de taille et de forme.  
 
Figure 2.8 : Coupe cubique de la mousse métallique. 
Ainsi, les avantages de ce type de procédé sont : 
- Des cellules de la mousse métalliques régulières (taille de cellule uniforme). 
-  Pas de défaut sur la structure (pas de pore bouché).  
- Pas de limitation sur la taille des pores comme pour le cas des mousses 
classiques. 
- Possibilité de rendre solidaire à la mousse, une peau de métal plein (Figure 
2.9). 
- Une possibilité de faire varier les paramètres structurels (taille des cellules, 
taille des brins et orientation). 





Figure 2.9 : la mousse métallique FTB avec une peau de métal plein. 
Dans le cas de notre application de la colonne HIDiC, les mousses 
fabriquées ont les propriétés présentées en Tableau 2.5. La paroi interne est donc 
moulée et solidaire à la mousse. De plus, le matériau proposé par FTB est en 
aluminium et présente une conductivité thermique intéressante de 237 W.m-1.K-1. 
Tableau 2.5 : Caractéristiques de la mousse métallique fournie par ALVEOTEC. 
 
2.3 LE TRANSFERT THERMIQUE DANS LES 
MOUSSES MÉTALLIQUES  
Cette partie est axée sur l’évaluation théorique et expérimentale du 
coefficient global de transfert thermique d’une colonne concentrique contenant la 
mousse métallique à cellules ouvertes fournie par FTB.  




2.3.1  Le coefficient global de transfert thermique U expérimental 
Le contexte ayant déjà été évoqué, l’une des voies prometteuses des 
technologies de transfert a donc été portée sur les mousses métalliques 
microstructurées à cellules ouvertes de la société FTB. Un pilote expérimental a été 
mis en œuvre au laboratoire pour caractériser le transfert de chaleur de ces 
mousses métalliques. Ce pilote permettra par une approche globale, d’une part de 
calculer le coefficient de transfert thermique des mousses par une configuration 
donnée et d’autre part, de comparer cette nouvelle technologie à un garnissage 
conventionnel. 
2.3.1.1 Le dispositif expérimental 
L’objectif de cette partie est de présenter dans le détail le pilote de transfert 
capable d’estimer la capacité de transfert thermique des mousses. Ce pilote est 
conçu pour faire circuler deux fluides à co-courant dans une colonne concentrique. 
L’un est un hydrocarbure (colonne interne). L’autre est de la vapeur d’eau 
surchauffée (colonne externe). L’idée est de vaporiser graduellement le liquide 
dans la colonne interne, pendant que, la vapeur d’eau se condense dans la colonne 
externe. 
La Figure 2.10 schématise le dispositif expérimental. 





Figure 2.10 : Schéma de principe du pilote de transfert 
2.3.1.1.1 La colonne interne  
Un bac d’alimentation d’une capacité de 50 litres (1) contient le mélange 
d’hydrocarbure. Par le biais d’une pompe centrifuge, le mélange est préchauffé par 
un échangeur de chaleur afin d’atteindre la température d’ébullition du mélange de 
l’alimentation (12). La vitesse de la pompe d’alimentation est contrôlée par un 
variateur de fréquence. L’hydrocarbure liquide à son point de bulle est ensuite 
introduit dans la colonne interne. La colonne interne est en aluminium d’un diamètre 
de 80 mm, d’une longueur de 1,5 m (dont une hauteur garnie de 1 m) et une 
épaisseur de 5 mm. Un distributeur (Figure 2.11) avec cinq points d’arrosage (une 
centrale et quatre en étoile) est placé en tête de colonne interne afin d’avoir une 
distribution uniforme du liquide bouillant (2).  





Figure 2.11 : Distributeur du liquide d’alimentation dans la colonne interne. 
Le liquide récupéré au fond de colonne appelé communément résidu, passe 
par une garde hydraulique et est refroidi par un échangeur avant d’être recyclé dans 
le bac d’alimentation (3). La garde hydraulique permet d’assurer un niveau de 
liquide au fond de la colonne, empêchant le passage de la vapeur par le fond de la 
colonne (4). Les vapeurs d’hydrocarbure de tête de la colonne interne sont 
condensées par un condenseur vertical et de l’eau de refroidissement. Le débit 
d’eau de refroidissement est mesuré par le biais d’un débitmètre (13). À l’aide de la 
tête de reflux, la totalité des condensats du mélange est récupérée puis refroidie 
par un échangeur (5), le liquide condensé est appelé condensat d’hydrocarbure ou 
distillat et est recyclé dans le bac d’alimentation (6).  
2.3.1.1.2 La colonne externe 
Une chaudière génère de la vapeur d’eau à 8 bars et un détendeur est 
installé en amont de la colonne concentrique pour réduire la pression de la vapeur 
d’eau de chauffe. Un manomètre est placé à l’entrée de la colonne externe afin de 
mesurer la pression de la vapeur d’eau à l’entrée de la colonne externe (7). La 
température de la vapeur d’eau est donc contrôlée par la pression de la vapeur qui 
peut varier de 1 à 3 bars. Les dimensions de la colonne externe sont un diamètre 
de 150 mm et une longueur de 1,25 m (avec une hauteur garnie de 1 m). À la sortie 
de la colonne externe, un purgeur est ajouté dans le but de récupérer uniquement 
le liquide de la vapeur d’eau condensée. Ces condensats de vapeur d’eau de 
chauffe sont ensuite refroidis moyennant un échangeur de chaleur (8) et le débit 




est mesuré par empotage. En vue de déterminer la température correspondante à 
la pression de la vapeur d’eau de chauffe, le diagramme T-P est utilisé (Figure 
2.12). 
 
Figure 2.12 : Diagramme Température-Pression de la vapeur d’eau de chauffe 
2.3.1.1.3 La sécurité  
Un système de sécurité commande une vanne pneumatique qui contrôle 
l’arrivée de la vapeur d’eau surchauffée. La vanne se referme dans le cas où le 
débit d’entré d’eau de refroidissement n’atteint pas 89 l.h-1 (consigne calculée pour 
assurer la condensation totale) (9), ou dans le cas où la colonne interne s’engorge 
(consigne sur la perte de charge supérieure à 32 mbar) (10). Un bouton d’arrêt 
d’urgence qui coupe l’arrivée de la vapeur d’eau de chauffe est placé sur le boitier 
électrique. 
2.3.1.1.4 L’isolation 
Le pilote est entièrement isolé thermiquement dans le but de limiter les 
pertes thermiques. L’isolation thermique est effectuée par l’utilisation des 
couvertures en laine de roche, laine de verre, l’ARMAFLEX et un couvercle en 
Aluminium (11).  
2.3.1.1.5 Le système  
Le Tableau 2.6 présente les hydrocarbures purs utilisés pour l’étude 
thermique ainsi que leurs propriétés. 
  




Tableau 2.6 : propriétés physicochimique des mélanges purs étudiés. 
 
2.3.1.1.6 Les photos du pilote 
Les photos du pilote expérimental avec et sans isolation thermique sont 
présentées sur la Figure 2.13. 
 
Figure 2.13 : Photos du dispositif expérimental, (a) sans isolants thermiques, (b) avec isolation 
thermique. 
Les principaux éléments du pilote figurant sur la photo de bas en haut sont 
un bac d’alimentation, un bain thermostat, une colonne concentrique, un boitier 
électrique, la tête de reflux et le condenseur. 




2.3.1.2 Les garnissages utilisés 
Les performances thermiques de deux types de garnissage sont comparées 
dans le pilote de transfert. Le premier est un garnissage classique du commerce 
placé en vrac dans la colonne, des Super Ring de Raschig. Le second est la 
mousse FTB. Dans cette partie, les deux internes de colonnes étudiés sont 
présentés. 
2.3.1.2.1 Les Super Ring de Raschig  
Les supers rings de Raschig sont des anneaux en métal, un garnissage 
vrac de quatrième génération. Le Tableau 2.7 présente les principales 
caractéristiques des Supers Rings de Raschig étudiés. 
Tableau 2.7 : Caractéristiques des Super Rings de Raschig 
 
Les colonnes externe et interne du pilote sont garnies par les supers rings 
sur une hauteur de un mètre. 
2.3.1.2.2 La mousse métallique à cellules ouvertes 
Les mousses métalliques étudiées ont déjà été présentées dans la partie 
(2.2.2). Comme le montre la Figure 2.14 et la Figure 2.15, les mousses métalliques 
micro-structurées sont moulées avec la paroi de la colonne. En effet, le garnissage 
de la colonne externe est en contact avec la paroi, qui est elle-même en contact 
direct avec le garnissage de la colonne interne. 





Figure 2.14 : Photos du garnissage (mousses métalliques) de la colonne interne et la colonne externe 
 
Figure 2.15 : Photo de la mousse métallique dans la colonne interne du pilote de transfert. 
La taille des cellules et des brins sont identiques sur toute la mousse 
métallique. Les cellules de la mousse métallique sont régulières. Les 
caractéristiques et la géométrie de la mousse étudiée sont présentées (Tableau 
2.5). La hauteur de garnissage du pilote est la même  pour les deux types de 
garnissage, un mètre. 
2.3.1.3 L’analyse 
Lorsque le système à étudier est un mélange binaire, des analyses sont 
nécessaires afin de déterminer la concentration de chacun dans le mélange. Les 
systèmes binaires utilisés sont un mélange de Cyclohexane/n-Heptane ou de 
Propan-1-ol/Butan-1-ol. Le Tableau 2.6 indique les masses volumiques et les 
indices de réfraction de chaque constituant du système. Les méthodes d’analyse 
du mélange binaire Cyclohexane/n-Heptane possibles sont le refractomètre ou le 




densimètre. En revanche, ces deux méthodes d’analyses ne peuvent pas être 
appliquées au mélange binaire Propan-1-ol/Butan-1-ol car leurs indices de 
réfraction ou leurs masses volumiques sont proches. À cet égard, le 
chromatographe à phase gazeuse (CPG) est choisi pour l’analyse quantitative et 
qualitative du mélange binaire Propan-1-ol/Butan-1-ol. 
2.3.1.4 L’instrumentation 
Afin d’évaluer le transfert thermique des garnissages étudiés, des 
instruments de mesure sont installés sur le pilote à des emplacements précis. Les 
éléments de mesure présentés sur la Figure 2.16 sont ainsi assurés par six capteurs 
de température (PT100), un manomètre, un capteur de pression différentielle, une 
fréquence de la pompe centrifuge, un débitmètre pour l’eau de refroidissement.  
 
Figure 2.16 : Éléments de mesure du dispositif expérimental. 
TI : Sonde de température (avec PT100).  
PI : Mesure de pression avec un manomètre.  
FI : Mesure de débit avec un débitmètre. 
T1 : Mesure de température du liquide à l’entrée de la colonne interne.    
T2 : Mesure de température du liquide à la sortie de la colonne interne.  




T3 : Mesure de température de la vapeur en tête de colonne interne.  
T4 : Mesure de température des condensats de vapeur d’eau de chauffe.  
T5 : Mesure de température d’entrée d’eau de refroidissement dans le condenseur.  
T6 : Mesure de température de sortie d’eau de refroidissement du condenseur.  
F1 : Fréquence de la pompe qui renseigne sur le débit d’entrée du liquide.  
F2 : Mesure de débit d’eau de refroidissement à l’entrée et la sortie (débitmètre rotatif).  
E1 : Prise d’échantillon et mesure de débit du résidu (par empotage). 
E2 : Prise d’échantillon et mesure de débit du distillat (par empotage). 
E3 : Mesure de débit des condensats de vapeur d’eau de chauffe (par empotage). 
∆P : Mesure de la perte de charge de la colonne interne.  
Pv : Mesure de la pression de la vapeur d’eau de chauffe à l’entrée de la colonne externe. 
Un circuit d’azote est installé sur le pilote pour éviter toute entrée de liquide 
dans la prise de pression différentielle (tuyaux bleu sur la Figure 2.13) contenant : 
un manomètre d’arrivé d’azote, deux débitmètres d’azote (l’un est pour la mesure 
de pression de tète de colonne interne, l’autre est pour le fond). La fréquence de la 
pompe, la différence de pression et les six températures sont affichées sur la boite 
électrique du pilote.  
2.3.1.5 La détermination du coefficient U expérimental 
Le transfert thermique se caractérise par un coefficient global de transfert 
de chaleur U. Il est déterminé expérimentalement par le calcul de la chaleur 
échangée, la surface d’échange thermique disponible et la différence de 
température (équation 2.1).  
  = ^. Q. ∆ 2.1 
Avec :  : Quantité d’énergie échangée (kW).  
U : Coefficient global d’échange (W.m-2.K-1).  
A : Surface globale d’échange (m²). 
Dans le cas d’un mélange binaire, la différence de température ∆T est une 
moyenne logarithmique (LMTD) :  
LMTD = hijkléi mn oépqjri − (+)8@ st)+8u − hvwlkxi mn oépqjri − (+)8@ st)+8uln(hijkléi mn oépqjri −  (+)8@ st)+8uhvwlkxi mn oépqjri −  (+)8@ st)+8u)
 
2.2 
La température de la vapeur d’eau est déterminée à partir de la pression 
mesurée (Pv). Les températures d’entrée et de sortie du mélange sont prises 




comme étant la température de tête de la colonne interne (T3) et la température de 
fond de colonne (T2) respectivement. Pour le cas d’un corps pur, ces deux 
températures sont identiques et égales à la température d’ébullition du corps pur 
dans la colonne interne. Ainsi, la différence de température ∆T s’écrit : ∆ = (+)8@ st)+8 − éO8*' s8 &'@6 8@ 2.3 
La quantité de chaleur mise en jeu (φ) est déterminée soit par la mesure de 
la chaleur extraite au condenseur (φ1), soit par la chaleur liée à la mesure du débit 
distillat qui correspond à la quantité de liquide évaporé dans la colonne interne et 
son l’enthalpie de vaporisation (φ2). 
2.3.1.6 Le flux de chaleur au condenseur 
Lorsque l’eau de refroidissement entre dans le condenseur avec un débit 
massique \{   (F2) à la température T5 et en ressort à la température T6, la chaleur 
extraite correspondante est : # = D)+8. R. (| − c) 2.4 
Avec :  # : Chaleur échangée (kW). 
 D eau : Débit massique de l’eau de refroidissement (F2) (kg.s-1).  
Cp : Chaleur spécifique de l’eau (kJ.kg-1.K-1). 
T5 : Température d’entrée de l’eau de refroidissement (K).  
T6 : Température de sortie de l’eau de refroidissement (K). 
2.3.1.7 Le flux de chaleur lié à l’enthalpie de vaporisation 
La chaleur échangée (0) équivalente à la chaleur au condenseur (#) est 
calculée à partir du débit de vapeur du fluide procédé et son enthalpie de 
vaporisation que l’on appelle chaleur latente de changement d'état. La mesure du 
débit de distillat liquide (E2) permet de déterminer le débit de liquide évaporé dans 
la colonne interne. Ainsi, le calcul de la chaleur échangée (0) s’écrit : 0 = }>. ∆(+ 2.5 
Avec : 
 0 : Quantité d’énergie échangée (kW).  
DD : Débit massique de distillat (E2) (kg.s-1). 
∆Hvap : Chaleur latente de vaporisation du fluide procédé concerné à  
pression atmosphérique (kJ.kg-1). 




2.3.1.8 Le flux de chaleur fourni par la vapeur d’eau 
La vapeur d’eau de la colonne externe se condense sous l’effet du transfert 
thermique. La chaleur fournie correspond à une variation d'enthalpie. Ainsi, la 
chaleur fournie par la colonne externe (équation 2.6) est calculée à partir de 
l’enthalpie de vaporisation de l’eau et du débit des condensats de vapeur d’eau. $O = ~. ∆(+ 2.6 
Avec : 
 Q b : Chaleur échangée (kW).  
M : Débit massique des condensats de vapeur d’eau (E3) (kg.s-1). 
∆Hvap : Chaleur latente de vaporisation de l’eau à pression atmosphérique (kJ.kg-1). 
Dans un système idéal et adiabatique (parfaitement isolé), les chaleurs φ1, φ2 et Q b sont 
égales. 
2.3.1.9 Le coefficient global de transfert thermique U avec changement 
de phase 
Dans le cas d’étude thermique présenté sur la Figure 2.17, l’échange de 
chaleur se fait entre deux colonnes verticales dans lesquelles une condensation 
s’opère dans la colonne externe et une évaporation dans la colonne interne.  
Théoriquement la distribution de températures entrants et sortants du 
système le long de la colonne (de longueur L) suivent une distribution parabolique 
croissante pour le liquide d’hydrocarbure pure dans la colonne interne et une 
température constante pour la vapeur d’eau dans la colonne externe (Figure 2.18).  
 
Figure 2.17 : Colonne concentrique, 1 vapeur, 2 liquide chauffé. 
 





Figure 2.18 : Distribution théorique de la température d’un échange de chaleur dans une colonne concentrique. 
Afin de déterminer le coefficient de transfert thermique global dans cette 
étude (Équation 2.4), il faut que la chaleur fournie (Q0) au mélange liquide pour 
atteindre sa température d’ébullition soit négligeable par rapport à la chaleur 
échangée pour l’évaporation pure de ce dernier (Φ1). Soit Q0<0.05Φ1 (Figure 
2.19). Ainsi, le transfert de chaleur dans la phase liquide est négligé. 
 
Figure 2.19 : Distribution de la température avec changement de phase dans une colonne 
concentrique. 
2.3.2 Le coefficient global de transfert thermique  U théorique 
Dans cette partie, il s’agit d’évaluer le coefficient global de transfert 
thermique théorique du pilote expérimental.  
2.3.2.1 La modélisation   
Une étude thermique est effectuée sur les mousses métalliques dans une 
colonne concentrique en considérant la colonne comme étant un cylindre creux 
équipé d’ailettes qui connectent la colonne interne avec la colonne externe.  
 




• Hypothèses hydrodynamiques 
- Dans la colonne interne, le liquide s’écoule vers le bas sous forme de film par 
gravité et l’écoulement est de type contre-courant avec la vapeur générée par 
l’ébullition du liquide. 
- Dans la colonne externe, la phase homogène (vapeur d’eau) s’écoule à travers 
la mousse métallique et le liquide issu de la condensation de la vapeur d’eau 
s’écoule vers le bas. 
• Hypothèses géométriques 
- Dans les colonnes interne et externe, la mousse métallique est représentée par 
une ailette circulaire avec une surface spécifique ag et un taux de vide ε vide.  
- Le rayon de l’ailette circulaire est équivalent au rayon de la colonne, 4 cm et 
3 cm pour la colonne interne et externe respectivement. 
- L’épaisseur de l’ailette circulaire est analogue à la hauteur de la mousse 
métallique, soit 1 m. 
2.3.2.2 Le calcul théorique de U dans un cylindre creux 
On considère un cylindre creux (Figure 2.20 et Figure 2.21) de conductivité 
thermique λ, de rayon intérieur R1i, de rayon extérieur R2i, de longueur L. C’est le 
cas pratique d’un tube recouvert d’une couche de matériaux et où l’on ne connaît 
que les températures Tf1 et Tf2 des fluides en contact avec les faces interne et 
externe du cylindre, h évap et h cond sont les coefficients de transfert de chaleur par 
convection d’évaporation et de condensation entre les fluides et les faces internes 
et externes respectivement. 
 
Figure 2.20 : Schéma 3D du transfert thermique dans un cylindre creux 




Les phénomènes thermiques (Figure 2.21) sont une conduction à la paroi 
(épaisseur de 5 mm), deux convections avec changement de phase, l’une est une 
convection thermique avec une condensation dans la colonne externe et l’autre est 
une convection thermique avec une évaporation dans la colonne interne. La 
détermination des flux par conduction et convection est présentée en Annexe B.1. 
 
Figure 2.21 : Schéma 2D du transfert thermique dans un cylindre creux 
En régime permanent, la chaleur  se conserve lors de la traversée des 
différentes couches et s’écrit : 
 = éq2#h# − #u = 2(# − 0)ln (#)# ) = wjm2#)
(0 − 0) 2.7 
Tf1 (K) : Température du fluide dans la colonne interne. 
Tf2 (K) : Température du fluide dans la colonne externe. 
T1 (K) : Température à la paroi de la face interne. 
T2 (K) : Température à la paroi de la face externe. 
La relation (2.7) peut également se mettre sous la forme :  
 = (# − 0)1éq2# + ln (
#)# )2 + 1wjm2#)
 2.8 




La relation (2.8) est analogue à la loi d’Ohm en électricité qui définit 
l’intensité du courant comme le rapport de la différence de potentiel électrique sur 
la résistance électrique. La température apparaît ainsi comme un potentiel 
thermique et les termes 1/(évapé1), 1/(condé2) et ln (W2/W1 )/2 apparaissent comme les résistances thermique d’un cylindre creux 
d’épaisseur (r2-r1).  é&# = 2# 2.9 é&0 = 2#) 2.10 
On se ramène donc au schéma électrique équivalent représenté sur la Figure 2.22. 
 
Figure 2.22 : Schéma électrique équivalent à un cylindre creux 
En fin, en se basant sur l’équation 2.8, la résistance thermique totale s’écrit : 
 
1^Q = 1éqwlqkxwjé# +
ln (#)# )2 + 1wjmijvqkxwjé0 
2.11 
2.3.2.3 Le calcul théorique de U dans un cylindre rempli de mousse 
Le garnissage structuré (mousse métallique) contenu dans le cylindre creux 
est représenté comme étant des ailettes de même surface de conduction et de 
convection, reproductibles le long du cylindre creux et de longueur équivalente au 
rayon du cylindre. Le schéma correspondant est illustré sur la Figure 2.23. Dans la 
colonne concentrique expérimentale, la chaleur est transférée de la colonne 
externe vers la colonne interne. L’hydrocarbure liquide s’écoule dans la colonne 
interne sous forme de film liquide sur la paroi et le garnissage. Par transfert 
thermique, un changement de phase due à l’ébullition du film liquide s’établie. 
Inversement dans la colonne externe, la chaleur est extraite et la phase gazeuse 
(vapeur d’eau) se condense à la paroi et au garnissage sous forme de film liquide 
mince. Les coefficients convectifs de la colonne interne et la colonne externe sont 
ainsi des coefficients convectifs de transfert thermique par évaporation et 




condensation respectivement. Le détail de calcul de h évap et h cond est présenté en 
Annexe B.2. 
 
Figure 2.23 : schéma du transfert thermique dans un cylindre rempli de mousses 
La surface d’échange totale correspond à la surface maximale disponible 
pour le transfert thermique. En réalité la conduction au sein de l’ailette et donc de 
la mousse n’est pas parfaite et il faut alors corriger cette surface en la pondérant 
par un rendement d’ailette. En d’autre terme, la température n’est pas uniforme le 
long de la colonne (sens radial). L’efficacité d’ailette modélise le gain en 
performances thermiques possible. Une équipe de l’université du Kansas a 
récemment publié leurs travaux sur l’efficacité thermique de l’ailette et la résistance 
thermique au sein d’une mousse métallique contenu dans une colonne 
concentrique (Stark et al., 2017). Ainsi, en prenant compte de l’efficacité d’ailette et 
la surface spécifique de la mousse métallique les surfaces d’échange deviennent : é&# = R#x0 X+)**) 2.12 é&0 = (R0x0 − R#i0 )X+)**) 2.13 
La surface totale d’échange thermique (A totale, m²) s’écrit: Q*'* = é&# + 2. . # .  + é&0 2.14 
Et l’équation 2.11 devient : 
1^Q*'* = 1éqR#x0 X+)**) +
ln (#i#x )2 + 1wjm(R0x0 − R#i0 )X+)**) 
2.15 
Le coefficient h évap (W.m-2.K-1) est le coefficient de transfert de chaleur 
convectif par évaporation, le coefficient h cond (W.m-2.K-1) est le coefficient de 




transfert de chaleur convectif par condensation et   (W.m-1.k-1) est la conductivité 
thermique du matériau (aluminium). L’efficacité d’ailette ( +)**)) est calculée pour 
la colonne interne et la colonne externe. Le détail de calcul de l’efficacité d’ailette 
est présenté en annexe C.2. ag (m².m-3) est l’aire géométrique des mousses 
métalliques fournie par le constructeur (291 m².m-3). Ainsi, le coefficient global de 
transfert thermique théorique U théorique se calcul à partir de l’équitation 2.15 et 
l’équation 2.14.  
Les coefficients convectifs avec changement de phase dépendent du 
nombre de Reynolds de la phase liquide,  
Z = a} = 4~E'8é = 4 Γ  2.16 
 Sachant que : 
Γ = ~E'8é 2.17 
M (kg.s-1) : Débit massique des condensats.  
P mouillé (m) : Périmètre mouillé.  
ρl (kg.m-3) : Masse volumique du liquide.  
D (m) : Diamètre du tube. 
 Γ (kg.s-1.m-1) : Débit massique par un périmètre mouillé.   (Pa.s) : Viscosité dynamique du condensat.  (m.s-1) : vitesse du fluide. 
Concernant la détermination du périmètre mouillé d’une mousse métallique contenu dans 
une colonne cylindrique concentrique, il est calculé par le produit de la section de passage 
du fluide et la surface spécifique. E'8é = . W0. X 2.18 
Avec : 
r (m) : Rayon de la colonne contenant la mousse métallique. 
ag (m².m-3) : Surface spécifique de la mousse métallique. 
  




2.4 LA CONCLUSION 
Dans ce chapitre, les technologies de transfert thermique des colonnes 
HIDiC de la littérature sont recensées. Par la suite, les performances thermiques 
des technologies évaluées expérimentalement sont explorées et analysées. 
Actuellement, aucune des colonnes HIDiC n’est arrivée à l’étape de la 
commercialisation ou l’industrialisation. Les types d’interne choisis pour la colonne 
HIDiC n’assurent pas de bonnes performances en transfert thermique et de masse 
au même degré. Les performances de la colonne HIDiC sont limitées par la 
technologie de transfert thermique et de transfert de masse. Pour répondre à cette 
problématique, une nouvelle technologie de transfert thermique « Mousse 
métallique microstructurée à cellules ouvertes » est proposée. Il s’agit d’un 
garnissage structuré contenu dans une colonne concentrique et en contact direct 
avec la paroi séparant la colonne d’enrichissement et la colonne 
d’appauvrissement. De plus, aucune colonne concentrique, comprenant des 
garnissages moulés avec la paroi qui assure le transfert, n’est présentée dans la 
littérature. 
Le transfert thermique des mousses métalliques a largement été étudié. 
Ces études ont mené au développement d’échangeurs de chaleur constitués à 
partir de mousses métalliques. Le transfert de masse des mousses est beaucoup 
moins étudié mais les résultats ont montré une efficacité en transfert de matière 
satisfaisante (nombre d’étages théoriques de 5 équivalent à un mètre de 
garnissage). Le mode de fabrication des mousses métalliques FTB permet d’avoir 
un choix multiple et variable des paramètres structurels de la mousse. En effet, 
aujourd’hui la société offre une mousse métallique avec des cellules de plusieurs 
tailles, ouvertes et régulière, mais aussi,  avec différentes orientations et taille du 
brin et une connexion correcte entre la paroi et la mousse. Les mousses métalliques 
sont caractérisées thermiquement sur un pilote expérimental conçu au laboratoire. 
Ce pilote est capable d’estimer la quantité de transfert thermique et permet 
d’évaluer le coefficient de transfert thermique.  
Enfin, une étude thermique théorique est effectuée sur les mousses 
métalliques dans une colonne concentrique en considérant la colonne comme étant 
un cylindre creux équipé d’ailettes qui connectent la colonne interne avec la colonne 
externe. Ainsi, cette étude permettra de comparer le coefficient de transfert 








CHAPITRE 3  : LES PERFORMANCES 
THERMIQUES DES MOUSSES 
MÉTALLIQUES 
L’intégration thermique de la colonne HIDiC repose essentiellement sur la 
technologie de transfert de chaleur et de matière. Dans ce chapitre, une technologie 
innovante est validée et caractérisée dans un pilote expérimental. En premier lieu, 
l’étalonnage et les études préliminaires du pilote sont effectués. En second lieu, les 









L’intérêt de l’application des mousses métalliques en tant que technologie 
de garnissage de transfert thermique et de matière pour la distillation a été 
démontré au chapitre précédent. Ainsi, le pilote expérimental a été mis en œuvre 
au laboratoire pour caractériser et valider le transfert de chaleur des mousses 
métalliques FTB en comparant à un garnissage classique. 
3.1 L’ÉTUDE PRÉLIMINAIRE 
Comme dans tout dispositif expérimental, les procédures de calibration des 
instruments de mesure ou l’étalonnage des équipements sont primordiales pour 
l’obtention de mesures précises. Des études préliminaires sont ainsi effectuées sur 
le pilote de transfert. Les éléments de mesure sont étalonnés. La répétabilité des 
mesures et les pertes thermiques sont évaluées. 
3.1.1  L’étalonnage  
Avant d’entamer la caractérisation thermique des garnissages sur le pilote 
de transfert, il est nécessaire d’étalonner et de calibrer les éléments de mesure 
utilisés. Pour cela, la pompe, les capteurs de température, le refractomètre et le 
chromatographe à phase gazeuse sont étalonnés. 
3.1.1.1 La pompe 
La pompe d’alimentation a été étalonnée afin d’avoir pour chaque 
fréquence de la pompe un débit massique correspondant. La courbe d’étalonnage 
(Figure 3.1) est obtenue en mesurant le débit massique par empotage pour chaque 
fréquence donnée de la pompe.  
Figure 3.1 : Étalonnage de la pompe d’alimentation. 




La mesure par empotage s’effectue par une mesure du poids du liquide 
avec une balance (précision ±0,001 kg) sur une durée minimale de 10 minutes, les 
débits massiques varient entre 9,900 et 101,540 kg/h. La mesure est réalisée trois 
fois et la valeur calculée est une valeur moyenne des trois. Le débit massique de 
l’alimentation est linéairement proportionnel à la fréquence de la pompe. L’allure de 
la courbe est une droite qui passe par l’origine avec une pente de 2,0308. Ce 
coefficient est ainsi utilisé pour calculer le débit massique correspondant à chaque 
fréquence de la pompe. 
3.1.1.2 Les sondes de température 
La technologie des capteurs de température choisie pour le pilote est la 
PT100 4 fils. Les six sondes de température placées sur le pilote ont été calibrées 
en prenant la mesure avec un thermomètre à mercure comme référence. Pour cela, 
les six capteurs de température ont été placés dans un bain thermostaté avec un 
thermomètre à mercure, les sept températures sont relevées pour chaque 
température réglée du bain et enfin, chaque mesure de capteur est corrigée à la 
valeur du thermomètre. Les six courbes de correction par régression linéaire des 
six mesures de température sont présentées en Annexe D.1. Les équations 
obtenues sont des équations de droite et elles permettent, après chaque mesure 
de température, de déterminer la température réelle du fluide concerné. 
3.1.1.3 Le refractomètre 
Les indices de réfraction du mélange Propan-1-ol/Butan-1-ol étant proches 
(1,3837 et 1,3947), le refractomètre ne peut être utilisé. Il est donc utilisé 
uniquement pour le mélange binaire de Cyclohexane/n-Heptane avec des indices 
optiques de 1,42662 et 1,3851 respectivement. Ainsi, le refractomètre est étalonné 
dans la perspective d’avoir pour chaque indice optique de réfraction du mélange 
une fraction massique d’un des deux constituants. Plusieurs solutions étalons de 
composition massique connue sont préparées puis mesurées au refractomètre, la 
courbe d’étalonnage obtenue pour une température réglée et régulée à 26,6 °C est 
illustrée sur la Figure 3.2. 





Figure 3.2 : Étalonnage du réfractomètre à 26,6°C 
L’allure de la courbe est parabolique avec une équation qui permet d’avoir 
le pourcentage massique du cyclohexane pour chaque indice de réfraction. Lors de 
l’essai ou de l’étalonnage de chaque échantillon, la mesure d’indice de réfraction 
est réalisée trois fois, la valeur utilisée est une valeur moyenne si les valeurs 
obtenues ne sont pas identiques avec un écart type faible. Plusieurs mesures 
d’indice de réfraction de solution à fraction massique connue ont été réalisées et 
l’erreur relative maximale obtenue est de 8 %. Cette incertitude résultante de cette 
mesure est principalement due aux erreurs de lecture et à la température de 
mesure qui peut être différente de 26,6°C.  
3.1.1.4 Le chromatographe à phase gazeuse  
Le chromatographe à phase gazeuse est utilisé pour la détermination de la 
concentration des échantillons du mélange binaire d’alcool 
(Propan- 1- ol/Butan - 1- ol). Le chromatographe permet d’avoir les quantités des 
constituants de l’échantillon. Les procédures d’étalonnage et d’analyse des 
échantillons sont présentées en Annexe D.2.  
3.1.2  La mise en régime 
On dit que le régime est stationnaire « permanent » que lorsqu’en tout point 
du pilote, les concentrations, les températures, les pressions et débits sont 
indépendants du temps. Ici pour chaque expérience, ces paramètres sont contrôlés 
et le régime permanent est assuré. Un exemple est présenté (Figure 3.3 et Tableau 
3.1) avec un débit massique de 19,63 kg.h-1 en Butan-1-ol pur, une pression de 




vapeur d’eau de 1,85 bar correspondante à une température de 117,8 °C avec un 
garnissage Super ring en vrac. 
  
Figure 3.3 : Profil des six températures en fonction du temps. 
La température d’entrée du Butan-1-ol dans la colonne interne (T1) est 
régulée manuellement par l’ouverture de la vanne de la vapeur d’eau de chauffe de 
l’échangeur. Une fois que la température (T1) est stabilisée, les températures T2, 
T3, T5 et T6 se stabilisent aussi. Par contre, la température de sortie des 
condensats de vapeur d’eau (T4) reste toujours constante. Le régime permanent 
du pilote de transfert est atteint pour des températures qui se stabilisent au dixième 
pré au bout de 40 minutes. Une fois le régime permanent atteint, les débits 
massiques de distillat D et résidu W sont mesurés (Tableau 3.1) afin de vérifier le 
bilan de matière global.  
Tableau 3.1 : Bilan de matière du pilote de transfert au régime permanent pour l’exemple traité. 
 
Le bilan de matière global de ce cas boucle à 0,36 %. Ceci confirme bien 
que le régime permanent a été atteint. 
3.1.3  La répétabilité des mesures 
En vue de fiabiliser les mesures expérimentales, la répétabilité des mesures 
est analysée. En effet, il est nécessaire de maitriser les notions relatives à 
l’évaluation des incertitudes notamment celles liées à la mesure. La fiabilité des 
mesures est examinée selon l’écart type calculé pour un ensemble de mesures. Le 
Tableau 3.2 regroupe cinq expériences en utilisant le garnissage super ring de 
Raschig en vrac avec des conditions similaires telles que : débit d’alimentation du 
mélange binaire (Cyclohexane/n-Heptane) de 13,15 kg.h-1, une pression de l’utilité 
vapeur d’eau de 1,50 bar qui correspond à une température de 110,7 °C. Le 




pourcentage d’erreur sur le bilan de matière partiel et global est déterminé pour 
chaque expérience. Les mesures étudiées ici sont : 
DD kg.h-1 : Débit massique de distillat liquide. 
φ 1 kW: La chaleur au condenseur. 
φ 2 kW: La chaleur lié au débit de distillat. 
Qb kW : La chaleur fournie par la vapeur d’eau. 
Tableau 3.2 : Répétabilité des mesures expérimentales avec le garnissage Super ring de Raschig en 
vrac. 
 
Le Tableau 3.3 regroupe trois expériences similaires sur le pilote de 
transfert avec les mousses métalliques comme garnissage. Le débit d’alimentation 
est de 16,47 kg.h-1, la pression  et la température de l’utilité vapeur d’eau est de 
1.90 bar et 118,6 °C respectivement. 
Tableau 3.3 : Répétabilité des mesures expérimentales avec le garnissage mousses métalliques. 
 
Les écarts type varient entre 0,004 et 0,076 pour les mesures qui 
permettent de calculer φ 1, φ 2 et D. En revanche l’écart type est plus important pour 
la chaleur Qb avec un écart type de 0,298 et de 0,116. En se basant sur les écarts 
type, les résultats de mesures restent fiables et la répétabilité est bien vérifiée. 
3.1.4  Les pertes thermiques 
Dans le pilote de transfert, la vapeur d’eau circule à plus grand niveau de 
pression et de température dans la colonne externe et le liquide à plus faible niveau 




de pression et de température circule dans la colonne interne. La chaleur est ainsi 
transférée de la colonne externe vers la colonne interne. Pour cela, le dispositif 
expérimental a été entièrement isolé dans le but d’avoir un système adiabatique 
pour éviter les déperditions thermiques vers l’environnement et malgré cela, des 
pertes thermiques non négligeables sont retrouvées. L’évaluation des pertes 
thermiques peut s’effectuer suivant deux méthodes. 
La première méthode consiste à faire circuler uniquement de la vapeur 
d’eau dans la colonne externe (sans alimentation dans la colonne interne) et 
quantifier la chaleur dispersée, une fois le régime permanent atteint, à partir du 
débit des condensats de vapeur d’eau et l’enthalpie de vaporisation de l’eau. Les 
pertes thermiques (Q p) se calculent ainsi en régime permanent (15 minutes) par 
l’équation 2.6 suivante : $ = ~. ∆(+ 3.1 
Q p (kW) : les pertes thermiques. 
M
 
(kg.s-1) : le débit massique des condensats de la vapeur d’eau. 
ΔH vap (kJ.kg-1) : la chaleur latente de vaporisation d’eau à une pression 
donnée. 
Des essais ont ainsi été effectués sur le pilote pour l’évaluation quantitative 
des pertes thermiques. La déperdition énergétique est quantifiée pour différentes 
pression de vapeur d’eau (Tableau 3.4). Les débits massiques des condensats de 
vapeur d’eau sont mesurés par empotage à l’aide d’une balance et d’un 
chronomètre.  
Tableau 3.4 : Évaluation quantitative des pertes thermique du pilote de transfert 
 
La moyenne des pertes thermiques est de 1,3 kW. Lorsque le liquide est 
introduit dans la colonne interne, la chaleur fournie par la colonne externe (vapeur 
d’eau) prend ainsi en compte ces quantités d’énergie (déperditions thermiques vers 
l’atmosphère) et la chaleur transférée de la colonne externe vers la colonne interne. 
La seconde méthode est l’utilisation d’une caméra thermique pour avoir une 
température à la surface externe du pilote et identifier les surfaces du pilote où la 




déperdition énergétique est la plus importante (Figure 3.4), ensuite, quantifier la 
chaleur dissipée vers le milieu ambiant.  
Le calcul des pertes thermiques (Q p) dans ce cas s’écrit : $ = ^. Q. ∆ 3.2 
U (W.m-2.K-1) : le coefficient global de transfert thermique. 
A (m²) : les surfaces de déperdition thermique. 
ΔT (K) : la différence de température entre la surface du pilote et la 
température du milieu ambiant. 
 
Figure 3.4 : Images thermiques du pilote de transfert. 
Les pertes thermiques (Tableau 3.5) ainsi évaluées, se situent 
essentiellement aux surfaces externes de haut et de bas de la colonne externe 
(surfaces annulaires) mais aussi dans le tube d’arrivée de la vapeur d’eau (une 
longueur de 2 m et un périmètre de 0,13 m).  
  




Tableau 3.5 : Estimation des déperditions thermiques du pilote de transfert 
 
Le coefficient de transfert thermique de 30 W.m-2.K-1 prend en compte un 
coefficient de transfert thermique dans l’air de 10 W.m-2.K-1 et un coefficient 
correspondant au rayonnement équivalent à deux fois le coefficient de transfert 
thermique de l’air. La différence de température est calculée à partir de la 
température de la surface chauffante externe du pilote et la température du milieu 
ambiant (20,1°C). La température du tube d’arrivée de la vapeur d’eau, les 
températures des surfaces annulaires en tête et en pied de la colonne externe sont 
à 123,3 °C. La température de l’enveloppe de la colonne externe est à 30,1 °C.  
L’estimation de la déperdition thermique aboutit à une valeur totale de 
1,04 kW et est à 20 % de la perte thermique (1,3 kW) évaluée avec les condensats 
de vapeur d’eau. Cette différence s’explique par la présence d’autres dissipations 
de la chaleur à des surfaces (équivalente à 0,084 m²) qui n’ont pas été estimées. 
La chaleur calculée à partir de la première méthode, étant la plus représentative 
des pertes thermiques du pilote, est prise en compte pour le calcul des bilans 
enthalpiques. 
3.2 LES EXPÉRIENCES RÉALISÉES 
L’objectif étant de caractériser le transfert thermique de la mousse FTB et 
valider ce garnissage en le comparant avec une autre technologie classique, une 
série d’expériences ont été menées sur le pilote de transfert. Les paramètres 
variables sont le débit d’alimentation de la colonne interne et la pression de la 
vapeur d’eau. L’idée est de varier le débit d’arrosage liquide de la colonne interne 
afin de voir l’influence du taux de mouillage du garnissage sur le transfert 
thermique. Quant à la pression de la vapeur d’eau, l’idée est de varier la différence 
de température entre la colonne externe et la colonne interne (force motrice au 
transfert thermique ∆T). Les technologies sont le garnissage vrac en Super ring de 
Raschig et les mousses métalliques FTB.  




Neuf débits liquides et cinq pressions différentes ont été testés (Tableau 3.6).  
Tableau 3.6 : Valeur des débits massique d’arrosage et des pressions de vapeur d’eau des expériences 
réalisées. 
 
Au départ, le corps pur choisi pour l’étude était le cyclohexane (température 
d’ébullition de 80,7 °C). Quels qu’ils furent les débits d’alimentation ou la pression 
de la vapeur d’eau, le cyclohexane pur s’évaporait entièrement le long de la mousse 
métallique dans la colonne interne. Dans le but d’augmenter le débit d’arrosage de 
la colonne interne et éviter l’évaporation totale du cyclohexane, la tête de pompe 
d’alimentation a été modifiée. Malgré cela, ce phénomène thermique persistait. Un 
autre corps pur, le n-Heptane présentant une plus grande température d’ébullition 
(98,4 °C) a été testé. Ce corps pur a également été complétement évaporé malgré 
l’augmentation du débit d’arrosage et l’enthalpie de vaporisation du n-Heptane. Le 
corps pur qui a pu pallier à ce phénomène thermique est le butan-1-ol pur avec une 
enthalpie de vaporisation et une température d’ébullition plus importantes, soit, 
581,8 kJ.kg-1 et 117,7 °C. 
Cependant, des phénomènes thermo-hydrauliques limitants ont été 
rencontrés. Ces phénomènes qui interviennent seuls sont : 
• l’évaporation totale du butan-1-ol pur, 
•  l’engorgement de la colonne interne, 
• l’accumulation du butan-1-ol liquide non évaporé dans la colonne interne 
(engorgement liquide au fond de la colonne interne). 
L’évaporation totale du butan-1-ol dans la colonne interne a lieu lorsque le 
débit d’arrosage est faible et la force motrice du transfert thermique (∆T) est 
importante. Le liquide qui s’écoule vers le bas par gravité s’évapore graduellement 
le long de la colonne interne à travers la mousse métallique jusqu’à son épuisement 
intégral. Ainsi, le transfert thermique de la mousse FTB ne peut être caractérisé car 
il est impossible de connaitre la hauteur de la mousse à laquelle le liquide s’évapore 
entièrement et à quel pourcentage la surface globale de la mousse métallique est 
mouillée. 




L’engorgement de la colonne interne est atteint lorsque le débit d’arrosage 
liquide et le débit de vapeur ascendant sont trop importants. Ici, la limite du point 
d’engorgement correspond à un débit d’arrosage supérieur à D4 (39,260 kg.h-1), 
une différence de température supérieure à 5,6 °C (P5). Le débit massique de la 
vapeur générée est de 58,901 kg.h-1 (facteur d’écoulement F de 2,14). 
L’accumulation du butan-1-ol liquide en fond de la colonne interne se 
produit quand le débit liquide dans la colonne interne est important et le débit de 
vapeur générée est faible, en d’autre terme, le phénomène a lieu pour des débits 
d’arrosage supérieurs à D6 (68,705 kg.h-1) et une faible différence de température 
(∆T < 2,6 K) correspondante à une pression inférieure à P3.  
Les tableaux (Tableau 3.7 et Tableau 3.8) présentent l’ensemble des 
expériences réalisées. 
Tableau 3.7 : Expériences menées sur le pilote avec la mousse métallique comme garnissage et une 
alimentation liquide en butan-1-ol pur. 
 
Tableau 3.8 : Expériences menées sur le pilote avec le garnissage Super Ring de Raschig et une 
alimentation liquide en butan-1-ol pur. 
 
(o) Expériences réalisées, () Expériences non réalisées. 
3.3 L’INTERPRÉTATION DES RÉSULTATS 
Dans cette partie, les résultats expérimentaux obtenus du pilote de transfert 
sont décrits et interprétés.  




3.3.1 Le bilan de matière  
Les valeurs des pourcentages d’erreurs sur le bilan de matière globale de 
chaque expérience effectuée sur le pilote de transfert sont indiquées dans les 
tableaux (Tableau 3.9 et Tableau 3.10). La méthode de détermination du 
pourcentage d’erreur sur le bilan de matière est présentée en Annexe E.3. 
Tableau 3.9 : Pourcentage d’erreur sur le bilan de matière global des expériences effectuées avec les 
mousses FTB et le butan-1-ol pur. 
 
Tableau 3.10 : Pourcentage d’erreur sur le bilan de matière global des expériences effectuées avec les 
Super Ring de Raschig et le butan-1-ol pur 
 
Les pourcentages d’erreurs sur les bilans de matière résultants des 
expériences réalisées sont faibles. En effet, les bilans de matières bouclent  de 0,2 
à 5 %. Cela démontre que le régime permanent a été atteint pour chaque 
expérience. 
3.3.2  Le bilan thermique 
Une fois que les bilans de matière sont effectués, les bilans thermiques sont  
vérifiés par le calcul des pourcentages d’erreur sur le bilan thermique présenté en 
Annexe E.4. Le bilan thermique du dispositif expérimental s’écrit : 
 2 + $O = }> +  + # + $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Les chaleurs prises en compte pour le bilan enthalpique du pilote de 
transfert sont une chaleur apportée par la vapeur d’eau (Q b), une chaleur extraite 
au condenseur (φ 1), les pertes thermique Q p et les flux de chaleurs d’alimentation 
(F.hF), de résidu (W.hW) et du distillat (D.hD). Les bilans thermiques bouclent et les 
pourcentages d’erreur varient entre 0,2 % et 5,6 %. 
De plus, une comparaison est effectuée entre la chaleur extraite au 
condenseur (φ1) et le flux de chaleur  (φ2) (Voir chapitre 2). Ces deux quantités 
d’énergie sont censées être égales car la chaleur retirée pour la condensation totale 
de la vapeur générée dans la colonne interne correspond à la chaleur déterminée 
à partir du débit de distillat. Les résultats obtenus des chaleurs φ1 et φ2 pour chaque 
expérience effectuée sur le pilote sont présentés en Annexe E.5. Un exemple 
représentatif des points expérimentaux (Figure 3.5-a) montre la différence entre les 
deux chaleurs calculées pour un ∆T de 1,0 °C et différents débits massique 
d’alimentation. 
L’écart anormal entre ces deux flux de chaleur φ1 et φ2 provient du sous 
dimensionnement de la tête de reflux. Celle-ci doit en effet permettre le passage de 
la vapeur ascendante de la colonne interne (V) (Figure 3.5-b) et la collecte de 
liquide descendant du condenseur (Lr). Mais la hauteur du barrage de la tête de 
reflux ne permet pas une rétention complète du débit Lr, ainsi, le débit de distillat 
(D) se voit amputer d’un débit (L) retournant dans la colonne. Le débit de distillat 
(D) étant mesuré, le débit Lr calculé à partir de la mesure φ1, le débit L peut être 
calculé :   = W − } 
3.4 
Par conséquent, un arrosage supplémentaire de la colonne interne s’ajoute 
à l’alimentation F et une correction du débit d’arrosage de la colonne interne est 
réalisée (Tableau 3.11). 
  








Figure 3.5  : (a) Évolution de la chaleur mise en jeu dans le pilote en fonction du débit 
d’alimentation de butan-1-ol pur pour un ΔT de 1°C (b) Schéma représentatif des écoulements 
liquide-vapeur dans le pilote de transfert. 
Tableau 3.11 : Exemple de correction du débit d’alimentation liquide (Figure 3.5) du pilote 
expérimental. 
 
Le débit d’arrosage corrigé est la somme du débit d’alimentation F et le débit 
de reflux interne L. Le débit d’arrosage liquide varie le long de la colonne interne. 
Ce débit liquide est compris entre le débit liquide de tête de colonne (L+F) et le 
débit de résidu liquide au fond (W). Pour la validation et la caractérisation des 
mousses FTB, le débit liquide d’arrosage du garnissage est pris comme étant la 
moyenne de ces deux débits liquides. La chaleur échangée entre la colonne 
externe et la colonne interne est ainsi évaluée par φ1, étant la plus représentative 
de la chaleur échangée. 




3.3.3  Comparaison entre les deux technologies de transfert 
thermique 
Une comparaison de la chaleur échangée entre les deux technologies de 
garnissage est effectuée pour les mêmes conditions de débits d’arrosage et de 
différence de température entre la colonne externe et la colonne interne. La chaleur 
échangée φ1 (kW) est ainsi obtenue pour différents débits moyens d’arrosage en 
butan-1-ol et pour différents ∆T (entre 1 et 5,65 °C) (Figure 3.6). 
  
  
Figure 3.6 : Comparaison de la performance thermique des mousses FTB et des Super Ring de 
Raschig. 
La quantité d’énergie transférée de la colonne externe vers la colonne 
interne par le biais de la mousse métallique ou les Super ring de Raschig augmente 
avec le débit d’arrosage en Butan-1-ol. Les mesures sur la colonne contenant le 
garnissage Super Ring de Raschig ont été limitées par le phénomène 
d’accumulation du liquide en fond de la colonne interne. La chaleur mise en jeu de 
la colonne concentrique contenant les mousses métalliques est supérieure à celle 
remplie de garnissage en vrac. Les pourcentages des gains obtenus des mousses 
FTB par rapport aux Super Ring de Raschig sont présentés sur le Tableau 3.12. 




Tableau 3.12 : Écart type et gain moyen obtenus du pilote de transfert rempli de mousse FTB par 
rapport au garnissage Super Ring de Raschig. 
 
Les pourcentages du gain varient entre 86 et 133 % avec un écart type de 
14 %. Le gain moyen des mousses FTB par rapport aux Super Ring de Raschig est 
de 102 %. Les résultats obtenus montrent que les mousses métalliques offrent une 
meilleure performance du transfert thermique par rapport aux anneaux Raschig. 
Cette haute performance s’explique par la présence de ponts thermique pour le 
garnissage en mousses FTB. En effet, l’absence de ponts génère des résistances 
thermiques. Il s’agit donc du contact garnissage-paroi et garnissage-garnissage. En 
outre, le garnissage en vrac n’est pas en contact direct avec la paroi et les anneaux 
entre eux ne forment pas un seul bloc, par conséquent, la présence de vide 
engendre une résistance thermique (Figure 3.7). Par contre, les mousses 
métalliques constituent avec la paroi un seul matériau. En d’autres termes, il n’y a 
aucune résistance thermique au contact (garnissage-paroi) ou (garnissage-
garnissage). 
 
Figure 3.7 : Schéma électrique équivalent à la résistance thermique au sein du garnissage en 
vrac. 




3.3.4  La caractérisation thermique des mousses 
Il s’agit d’estimer la capacité de transfert thermique des mousses 
métalliques, d’évaluer le coefficient global de transfert thermique expérimental et 
enfin le comparer avec le coefficient théorique. 
3.3.4.1  La capacité au transfert thermique 
La  Figure 3.8 présente les résultats obtenus du pilote sur la chaleur 
échangée entre la colonne externe et la colonne interne à travers la mousse 
métallique pour plusieurs différences de température entre la colonne interne et 
externe (∆T de 0,2 °C et 5,6 °C) et pour différents débits d’arrosages. 
 
Figure 3.8 : Évolution de la quantité d’énergie échangée avec le débit d’arrosage et la 
différence de température ΔT. 
La première partie de la courbe est une augmentation linéaire de la chaleur 
échangée φ1 en fonction du débit d’arrosage pour des valeurs de débit entre 10 et 
45 kg.h-1 et pour un ∆T donné. Ceci vient du fait que l’augmentation du débit 
d’arrosage augmente la surface mouillée de la mousse métallique, ce qui implique 
l’augmentation de la surface d’échange thermique. Sur la deuxième partie de la 
courbe, à partir d’un débit d’arrosage de 45 kg.h-1, la chaleur φ1 atteint un palier. 
Ceci correspond au taux de mouillage maximal. Ainsi, le transfert thermique est 




limité par la surface géométrique de la mousse métallique. Enfin, pour un débit 
d’arrosage donné, le flux de chaleur φ1 augmente en fonction du ∆T car le flux 
chaleur est proportionnel au gradient de température. 
3.3.4.2 Le coefficient expérimental de transfert thermique  
La conductance thermique des mousses métalliques UA (W.K-1) est tracée 
en fonction de la différence de température pour différents débits d’arrosage (Figure 
3.9). 
 
Figure 3.9 : Conductance thermique expérimental du Butan-1-ol pur. 
Les conductances thermiques les plus importantes sont celles avec le plus 
grand débit d’arrosage (49,075 kg.h-1). En effet, comme cela a déjà été démontré, 
l’augmentation du débit d’arrosage permet d’avoir un meilleur mouillage, régulier et 
aussi homogène de la surface de la mousse, ainsi, l’augmentation du contact 
liquide-garnissage améliore le transfert thermique. A l’inverse, un faible débit 
d’arrosage conduit à l’apparition de zones sèches. La conductance thermique 
décroit avec l’augmentation de la différence de température. Cela s’explique 
probablement par l’augmentation de débit des condensats de vapeur d’eau dans la 
colonne externe lorsque la chaleur échangée augmente. Ce qui implique la 
croissance de l’épaisseur du film liquide coté condensation et l’augmentation de la 
résistance thermique qui pénalise la convection thermique dans la colonne externe. 
Une validation des résultats expérimentaux de la conductance thermique a été 




effectuée en calculant l’incertitude à la mesure. Le calcul d’erreur est présenté en 
Annexe E.2. Des barres d’erreur sont  tracées et les points qui présentent les plus 
faibles pourcentages d’erreur liée à l’incertitude sur la mesure sont encadrés sur la 
Figure 3.9. La Figure 3.10 regroupe les conductances thermiques présentant les 
plus faibles barres d’erreur.  
 
Figure 3.10 : Validation de la conductance thermique de la mousse FTB. 
À la vue des résultats, seuls les points avec une différence de température 
∆T de 5,6 °C sont gardés car l’erreur est la plus faible (± 20 %). En effet, les autres 
points, l’erreur liée à la mesure est de l’ordre de 40 % pour un ∆T de 2,6 °C et 
monte jusqu’à plus de 60 % pour des ∆T inférieurs à 2,6 °C. Ceci est due à la 
précision du manomètre (± 0,05 bars) qui impact une erreur importante sur le ∆T 
(voir chapitre 2, partie 2.3.1.1.2, équation 2.3). Par conséquent, la conductance 
thermique représentative de la mousse métallique FTB est une moyenne des trois 
valeurs et est de 1285 W.K-1 ± 20 %.  
3.3.4.3 Le coefficient théorique de transfert thermique 
Dans le chapitre 2, la méthodologie adoptée pour le calcul théorique du 
coefficient global de transfert thermique de la mousse métallique dans une colonne 
concentrique a été présentée. Les paramètres à évaluer permettant l’estimation du 
coefficient global de transfert thermique sont : 
- le coefficient de transfert thermique par convection à l’évaporation 
d’un film liquide de butan-1-ol ruisselant sur la mousse FTB et la 
paroi de la colonne interne (h évaporation), 




- le coefficient de transfert thermique par convection à la 
condensation de la vapeur d’eau formant un film liquide tombant sur 
la mousse métallique et la paroi de la colonne externe (h condensation), 
- les efficacités d’ailette circulaire de la colonne interne et la colonne 
externe. 
Le Tableau 3.13 résume les principaux résultats de calcul obtenus pour 
l’évaluation théorique de la conductance thermique correspondants aux trois points 
expérimentaux obtenus avec un ∆T de 5,6°C. 
Tableau 3.13 : Paramètres de l’évaluation théorique du coefficient de transfert thermique des mousses 
métalliques. 
 
Pour un rayon de 4 cm de la colonne interne, l’efficacité d’ailette varie de 
37,71 à 39,56 %. L’efficacité d’ailette de la colonne interne est meilleure que celle 
de la colonne externe (4,86 % – 5,20 %). Ceci s’explique par le fait que la dissipation 
de la chaleur de la colonne interne ne peut se faire vers l’extérieur car le sens du 
transfert thermique se fait de la colonne externe vers le centre de la colonne interne. 
Pour illustrer ce propos, les profils théoriques de température de l’ailette circulaire 
de la colonne interne et la colonne externe résultants des coefficients de transfert 
thermique et des efficacités d’ailette sont tracés pour un exemple représentatif 
(Figure 3.11). 
  






Figure 3.11 : Profil de température de l’ailette annulaire de la colonne interne et la colonne 
externe. 
(θr/θ0) est un nombre adimensionnel correspondant au profil de 
température le long de l’ailette circulaire (Annexe C).  
Contrairement à la colonne interne, le profil de température démontre la 
présence de zones sèches de la mousse métallique dans la colonne externe. Il peut 
être déduit qu’une partie de la mousse métallique de la colonne externe est inutile 
au transfert thermique (rayon externe de 0,057 à 0,075 m). Le Tableau 3.14 
présente les résistances thermiques du pilote de transfert liées à l’évaporation dans 
la colonne interne, à la paroi et à la condensation dans la colonne externe. 
Tableau 3.14 : Les résistances au transfert thermique au sein du pilote de transfert  
 
Les résistances thermiques dans la colonne externe et à la paroi peuvent 
être négligées par rapport à la résistance de la colonne interne. La résistance 
thermique du pilote expérimental est gouvernée par la résistance de la colonne 
interne. La conductance thermique obtenue théoriquement est en moyenne de 
900 W.K-1 (écart type de 29) et est différente de celle obtenue expérimentalement 
(1285 W.K-1 ± 20 %). Cela peut s’expliquer par différentes raisons possibles : 
• Le coefficient convectif de l’évaporation (h évap) dans la colonne interne est 
un coefficient calculé à partir d’une corrélation obtenue avec un dispositif 
expérimental concentrique vide (sans garnissage) (Alhusseini et al., 1998). 




Le phénomène thermique correspondant est l’évaporation d’un film mince 
liquide à la paroi. Le pourcentage d’erreur de la corrélation est de ± 10 % 
pour un écoulement en régime laminaire (Nombre de Reynolds < 491). 
Ainsi, le coefficient convectif de l’évaporation dans la colonne interne peut 
être corrigé afin d’obtenir un coefficient convectif réel de l’évaporation du 
liquide à travers la mousse FTB. La correction du coefficient convectif 
abouti à des valeurs de 2221, 2262 et 2330 W.m-2.K-1 pour les trois points 
respectivement et cela implique des corrections de 25 %, 30 % et 34 % 
(une moyenne de 30 %) par rapport aux coefficients h évap calculés par la 
corrélation (Tableau 3.13). En prenant en compte l’erreur de la corrélation 
utilisée (- 10 %) et l’erreur sur la conductance thermique expérimentale (- 
20 %), le pourcentage de correction apportée au coefficient convectif de 
l’évaporation reste acceptable. 
• L’hypothèse géométrique de départ est de considérer les mousses 
métalliques comme étant des ailettes circulaires (voir chapitre 2, partie 
2.3.2.1.2) pour le calcul théorique du transfert thermique. Cela implique 
que certains phénomènes ne sont pas pris en compte, comme par exemple 
la tortuosité de la mousse métallique qui impacte la conduction thermique. 
De plus, pour relier la surface théorique de l’ailette circulaire à la surface 
réelle de la mousse métallique, deux paramètres structurels ont été 
considérés (le taux de vide et la surface spécifique). Une étude de 
sensibilité de ces deux paramètres sur la conductance thermique théorique 
a été réalisée (Tableau 3.15). Une erreur sur la surface spécifique (ag) 
impacte peu sur le résultat de la conductance UA théorique moyenne. En 
revanche, une erreur de 10 % sur le taux de vide fait correspondre la 
conductance thermique théorique avec celle obtenue expérimentalement.  
Tableau 3.15 : Analyse de sensibilité du taux de vide et l’aire géométrique de la mousse métallique sur 
le calcul de la conductance thermique théorique. 
 
 




En se basant sur les résultats théoriques concernant les profils de 
température, la surface d’échange thermique de la colonne interne est de 1,46 m² 
(une surface totale active au transfert thermique) et la surface de la paroi est de 
0,21 m². Une partie de la surface de la colonne externe est inutile au transfert 
thermique ce qui implique une surface d’échange externe de 0,91 m² au lieu de 
3,29 m². Le coefficient global de transfert thermique de la mousse FTB est 
déterminé à partir de la conductance thermique expérimentale (1285 W.K-1 ± 20 %) 
et la surface d’échange thermique totale de 2,59 m². Ainsi, la valeur du coefficient 
U global de la mousse FTB est de 496 W.m-2.K-1. 
  




3.4 LA CONCLUSION 
Dans le pilote de transfert, la pompe, les capteurs de température, le 
refractomètre et le chromatographe à phase gazeuse sont étalonnés. La 
répétabilité et la fiabilité des mesures sont vérifiées. L’évaluation expérimentale et 
les images thermiques ont démontré la présence de pertes thermiques du pilote de 
transfert vers le milieu ambiant. Ces pertes thermiques n’influent en aucun cas la 
validation ou la caractérisation des mousses FTB car la chaleur mise en jeu est 
déterminée à partir de la chaleur extraite au condenseur pour la condensation totale 
de la vapeur issue de la colonne interne. 
Des bilans de matière et des bilans thermiques sont effectués sur le pilote 
de transfert. Les résultats ont montré que les mesures ont été obtenues en régime 
permanent et que les bilans enthalpiques bouclent en prenant en compte les 
déperditions thermiques. Les performances thermiques des mousses FTB sont 
supérieures à celle du garnissage classique. Le gain sur le transfert thermique des 
mousses FTB par rapport aux Super Ring de Raschig est de 102 %. Le profil de 
température de la colonne externe a démontré la présence d’une partie de la 
mousse métallique inutile au transfert thermique.  
La conductance thermique des mousses FTB (UA) est de 
1285 W.K- 1 ± 20 %. En se basant sur le profil de température et en retirant la 
surface sèche de la colonne externe, le coefficient global de transfert thermique de 
la mousse métallique (U) est de 496 W.m-2.K-1. Le coefficient expérimental de 
transfert thermique de la mousse métallique va permettre d’évaluer la faisabilité 
technologique des résultats d’optimisation des quantités d’énergie échangées de la 
colonne d’enrichissement vers la colonne d’appauvrissement obtenues par 







CHAPITRE 4  : LA SYNTHÈSE, LA 
MODÉLISATION ET L’OPTIMISATION DES 
COLONNES HIDIC 
Dans ce chapitre, un outil d’aide à la synthèse des colonnes de distillation 
intégrée est introduit. Dans un premier temps, une première configuration non 
optimale de colonne HIDiC est proposée en exploitant le logiciel commercial 
ProSim Plus™® (section 1). Puis, les paramètres sensibles de la colonne HIDiC 
sont définis et optimisés au moyen d’une méthode stochastique reposant sur 
algorithme génétique (section 3). Le critère d’optimisation considéré ici est un 
critère économique décrit dans la section 2. Enfin, la procédure est appliquée sur 
deux études de cas et les résultats obtenus sont analysés et comparés avec ceux 
trouvés dans la littérature. 
  
  




A l’heure actuelle, aucun modèle de simulation et encore moins d’outil de 
synthèse de colonnes HIDiC, n’existe dans les logiciels commerciaux. En effet, 
comparés aux colonnes de distillation conventionnelle, les colonnes HIDiC 
possèdent des paramètres spécifiques tels que le rapport de pression et le profil 
d’échange de chaleur entre les deux sections de la colonne.  
Dans ce chapitre, un outil de synthèse original des colonnes HIDiC reposant 
sur les modules déjà existant dans le simulateur ProSim Plus™® est introduit. Puis 
une fois l’outil de simulation développé, une procédure d’optimisation est mise en 
place. Deux études de cas sont enfin proposées. La première concerne un système 
largement étudié dans la littérature : le mélange (Benzène/Toluène), afin de valider 
la procédure de simulation et d’optimisation de la colonne HIDiC en comparant les 
résultats obtenus avec ceux de la littérature. La seconde concerne un mélange 
binaire (Cyclohexane/n-Heptane) afin de valider les résultats de la simulation 
concernant les quantités d’énergie échangées de la colonne d’enrichissement vers 
la colonne d’appauvrissement en vérifiant la faisabilité du transfert thermique par le 
coefficient globale de transfert thermique de la technologie innovante obtenue 
expérimentalement U (W.m-2.K-1). 
4.1 LA PROCÉDURE DE DESIGN DES COLONNES 
HIDIC 
Dans cette partie, la procédure de conception des colonnes HIDiC est 
détaillée. Cette procédure constitue un préalable indispensable à la phase 
d’optimisation ultérieure. À partir d’un ensemble de données de départ décrit plus 
loin, la procédure illustrée en (Figure 4.1) est composée de différentes simulations : 
- Simulation d’une colonne à distiller classique : un calcul type Short 
Cut est réalisé au préalable afin de l’initialiser (Jafarey et al., 1979).  
- Simulation de la colonne HIDiC : une simulation sans échange de 
chaleur afin d’optimiser le saut de pression.   
- Simulation avec échange thermique (décrit dans la section 4.1.5) 
entre les deux sections de la colonne.  
Les coûts CAPEX (les coûts annuels d’investissement), OPEX (coûts 
annuels de fonctionnement), et le coût total annuel (TAC) sont évalués ainsi que le 
gain énergétique obtenu, comparé à une colonne de distillation classique. 





Figure 4.1 : Organigramme de la procédure de conception des colonnes HIDiC, (*) les 
données de départ sont décrites ci-dessous. 
4.1.1 Les données de Départ 
La procédure débute par le choix des constituants de l’alimentation, leurs 
compositions molaires, leurs débits, la température et la pression absolue. La 
séparation visée est traduite par le choix des taux de récupération des constituants 
clés. Le choix du rapport de reflux R/R min est de 1,3 et le choix de la pression de la 
colonne de distillation se fait par rapport au choix de la pression au condenseur. À 
partir des données expérimentales d’équilibre binaire liquide vapeur de la 
DECHEMA des constituants de l’alimentation, le modèle thermodynamique 
correspondant est validé à l’aide du composant SIMULIS du logiciel commercial 




ProSim Plus™® (SIMULIS, 2017).  La  Figure 4.2  schématise la première étape 
de la procédure de modélisation de la colonne HIDiC. 
 
Figure 4.2 : Données de départ de la procédure de simulation (étape 1) 
4.1.2 La distillation « Short Cut » 
La simulation de type « Short Cut » est réalisée par le module «Distillation 
Short Cut» du simulateur ProSim Plus™® qui permet de pré-dimensionner une 
colonne de distillation classique. La Figure 4.3 illustre cette deuxième étape de la 
procédure. 
 
Figure 4.3 : Étape du dimensionnement préliminaire Short Cut de la procédure de simulation 
(étape 2). 
Le calcul Short Cut de la colonne de distillation avec condenseur total 
s’appuie sur les modèles de Fenske-Underwood-Gilliland (FUG). Les hypothèses 
sur lesquels se base le modèle sont :  
- Les débits liquides et vapeur sont constants sur les deux sections 
d’enrichissement et d’appauvrissement. Ceci nécessite d’avoir pour les deux 
constituants des chaleurs de vaporisation voisines (Hypothèse de Lewis).  
- Les volatilités relatives sont constantes. 




- Les étages de la colonne sont à l’équilibre thermodynamique. 
- La pression est constante dans la colonne et il n y a pas de perte de charge.  
- La colonne est en régime permanent et le condenseur est un condenseur total 
et non sous refroidit. 
- La colonne est adiabatique (il n y a pas de perte thermique). 
La clé lourde et la clé légère, les spécifications en taux de récupération de 
la clé légère en tête de colonne et la clé lourde au bas de colonne, la pression de 
tête de colonne et le rapport de taux de reflux R/Rmin (Figure 4.2) de l’étape 1 sont 
les données nécessaires à cette procédure. Les résultats obtenus sont le taux de 
reflux (R), le nombre d’étages théoriques de la colonne (NET) avec la position 
d’étage d’alimentation (Etalim), le débit de distillat (DD) et de résidu (W), la chaleur à 
extraire au condenseur (Qc) et la chaleur à apporter au rebouilleur (Qb). 
4.1.3 La colonne de distillation classique 
Afin de représenter au mieux le fonctionnement d’une colonne de distillation 
classique, les résultats du Short Cut sont introduits dans le module « Colonne à 
Distiller avec condenseur total ». La Figure 4.4 résume l’étape de la simulation de 
la distillation classique. 
 
Figure 4.4 : Simulation de colonne de distillation classique avec condenseur total (étape 3). 
Dans le modèle de simulation, les taux de récupérations sont des données, 
tandis que le débit de distillat et le débit de reflux sont des variables d’action afin de 
respecter les spécifications des taux de récupération (ϩD pour DD et ϩW pour DR). 
Le pilote expérimental étant une colonne concentrique, il est impératif que le 
nombre d’étages théoriques de la zone d’enrichissement (NETR) soit identique au 
nombre d’étages théoriques de la zone d’appauvrissement (NETS). Ceci signifie 
que le plateau d’alimentation doit être centré. Dans le cas où la position et le nombre 
d’étages théoriques sont modifiés, les profils de température et de concentration 




sont analysés afin de déceler les étages théoriques inutiles et afin d’assurer la 
continuité des profils au niveau de l’étage d’alimentation. À l’issue de la simulation, 
on obtient la valeur de la chaleur apportée au rebouilleur, la quantité de chaleur 
soutirée au condenseur, le taux de reflux, le nombre d’étages théoriques de la 
colonne avec la position de l’étage d’alimentation, le débit de distillat et le débit de 
reflux. 
4.1.4 La colonne avec sections séparées sans échange de chaleur 
Dans cette quatrième étape, les deux sections de la colonne de distillation 
sont séparées en deux modules. Un module « Absorbeur avec rebouilleur » est 
utilisé pour simuler la section d’appauvrissement. La section d’enrichissement est 
représentée pour sa part par un module « Stripeur avec condenseur total ». La 
colonne HIDiC est donc composée de deux sections de colonne. Pour assurer le 
rôle de la recompression des vapeurs de tête de la colonne d’appauvrissement, un 
module compresseur est ajouté. Dans le cas de la présence de fraction liquide, le 
compresseur est remplacé par deux modules : un premier module appelé « 
Séparateur diphasique isentropique à pression donnée » est choisi afin de fixer la 
pression de sortie (compresseur) et un second module dit « séparateur 
diphasique » est installé en série du premier afin de fixer un rendement isentropique 
du compresseur (compresseur bis). Un script VBA (Voir en Annexe G.1) ajouté au 
second module, permet de fixer à la fois un rendement isentropique mais aussi, de 
calculer la chaleur nécessaire à la compression des vapeurs. Un module « Vanne 
de détente adiabatique » (sans perte thermique) est ajouté au modèle pour réduire 
la pression de sortie de la colonne d’enrichissement à la même pression que la 
colonne d’appauvrissement. Un module « mélangeur » est placé en amont de la 
colonne d’appauvrissement afin de regrouper le courant de l’alimentation et le 
courant de recyclage alimentant la colonne d’appauvrissement. Afin d’imposer les 
mêmes spécifications en taux de récupération que celles de l’étape précédente, 
deux scripts (annexe G.2) sont introduits aux deux sections de la colonne HIDiC : 
l’un est ajouté à la colonne d’appauvrissement pour la spécification de taux de 
récupération de la clé lourde en bas de colonne (Résidu) avec comme variable 
d’action, le débit de distillat vapeur. L’autre concerne la colonne d’enrichissement 
avec la spécification de taux de récupération de la clé légère en tête de colonne 
(Distillat) avec comme variable d’action le débit de distillat liquide. Quant au module 
SPEC dans le modèle de colonne HIDiC, il gère le courant de recyclage. Dans le 
but de faciliter la convergence de la simulation, « RecyclOut » le courant de 
recyclage est initialisé. Cette initialisation de courant coupé s’effectue en 




introduisant la pression, la température, la composition et le débit molaire issus de 
l’étage théorique correspondant de l’étape précédente. La Figure 4.5 illustre la 
quatrième étape de la procédure de simulation. 
4.1.4.1 La simulation sans saut de pression 
Au préalable, la simulation est réalisée sans saut de pression. Cette 
configuration est validée en comparant les profils de température et de 
concentration avec ceux de la colonne classique.  Les résultats de simulation de la 
configuration de colonne HIDiC sans saut de pression sont aussi validés et 
comparés à ceux de la colonne classique. 
4.1.4.2 La simulation avec saut de pression 
Le saut de pression est fixé manuellement de manière à avoir une 
différence minimale de température entre chaque étage théorique de 5,0 °C afin de 
s’assurer de la faisabilité technologique du transfert thermique. Cette différence de 
température est aussi vérifiée après intégration thermique de la colonne et le 
rapport de pression est réajusté lorsque la contrainte de différence de température 
n’est pas vérifiée.  
4.1.5 La simulation de la colonne HIDiC  
La simulation d’une colonne HIDiC utilise des modules et une configuration 
identiques à celle de l’étape précédente dans laquelle il faut ajouter un script (heat 
duty) pour définir le couplage thermique entre chaque étage théorique (voir annexe 
G.3). Le modèle utilisé pour initialiser la quantité d'énergie à échanger étage par 
étage de la zone d’enrichissement vers la zone d’appauvrissement est inspiré de 
(Suphanit, 2010). La chaleur au rebouilleur de l’étape 3 (Colonne à distiller 
classique) est répartie le long de la colonne HIDiC avec une distribution uniforme 
(équation 4.1). 
$ = $O é*+)4 − 1 4.1 
La Figure 4.6 récapitule la cinquième étape de la procédure de simulation. 
Le premier étage de la colonne d’enrichissement et le dernier étage de la colonne 
d’appauvrissement ne sont pas intégrés (NET-1) car ils correspondent au 
condenseur et au rebouilleur de la colonne HIDiC. Avec une répartition initiale et 
uniforme de la chaleur au bouilleur de l’étape 3 le long de la colonne HIDiC, les 
résultats sont une chaleur résiduelle au rebouilleur, une chaleur résiduelle au 
condenseur, le rapport de pression qui respecte la contrainte et le taux de reflux.





Figure 4.5 : Simulation de la colonne de distillation avec sections séparées et sans échange de chaleur (étape 4). 





Figure 4.6 : Simulation des colonnes HIDiC avec intégration énergétique (étape 5).  




4.1.6 Le design de la colonne HIDiC 
Dans la colonne HIDiC, le liquide est évaporé graduellement et 
uniformément le long de la colonne d’appauvrissement, pendant que, la vapeur se 
condense le long de la colonne d’enrichissement. L’étape 6 de la procédure 
consiste à la détermination de la chaleur maximale à échanger entre chaque étage 
théorique (Q tot max =Σ Q i max). La chaleur maximale à intégrer entre les deux 
sections de la colonne HIDiC correspond à la chaleur limite de l’assèchement total 
d’un étage de la colonne d’appauvrissement ou la condensation totale d’un étage 
de la colonne d’enrichissement. L’étage en tête de colonne d’enrichissement est le 
premier étage qui s’épuise en vapeur. Quant à la colonne d’appauvrissement, le 
premier étage asséché est l’étage au fond de la colonne. En se basant sur la 
répartition initiale et uniforme de l’étape précédente, la quantité d’énergie échangée 
entre les deux sections de la colonne est augmentée jusqu’à ce qu’il n’y ait plus de 
liquide au fond de la colonne d’appauvrissement ou de vapeur en tête de colonne 
d’enrichissement. Ainsi, les résultats de la colonne HIDiC conçue sans optimisation 
de la sixième étape sont une chaleur totale maximale à échanger (Q tot max), la 
chaleur résiduelle au rebouilleur et au condenseur, le taux de reflux et le rapport de 
pression entre la colonne d’enrichissement et la colonne d’appauvrissement. À 
partir de ces résultats de simulation, le gain énergétique par rapport à une colonne 
de distillation classique est évalué selon la procédure illustrée sur la Figure 4.6. Le 
gain énergétique compare la consommation énergétique de la colonne de 
distillation classique (Qb étape 3) à celle de la colonne HIDiC (Qb étape 6 + 
3.Wcomp étape 6).  Comme il a déjà été introduit dans le chapitre 1, le facteur trois 
pour la consommation énergétique du compresseur (Wcomp) est choisi pour 
convertir la puissance mécanique du compresseur en une chaleur thermique 
équivalente à la chaleur résiduelle au rebouilleur. Deux modules scripts qui 
permettent l’estimation du coût des utilités OPEX, le coût des investissements 
CAPEX et le coût annuel total TAC (Figure 4.6) sont introduits au modèle. Les coûts 
calculés sont comparés à ceux de la colonne de distillation classique de l’étape 3. 
Le détail de calcul des coûts sont présentés dans la partie suivante. 
4.2 LE CALCUL DES COÛTS DE CAPEX, OPEX ET 
TAC 
Le coût total annuel ayant déjà été introduit (Chapitre 1) et définit (équation 
1.8), il est utilisé comme indicateur pour déterminer une conception optimale de la 
colonne HIDiC. Le calcul de coûts annuels total d’une colonne HIDiC est basé sur 




un calcul de coût d’une colonne de distillation classique. Le TAC d’une colonne 
HIDiC est un coût annuel total qui prend en compte les coûts des utilités (électricité, 
vapeur d’eau et eau de refroidissement) et les coûts d’investissement (colonne 
concentrique, rebouilleur, condenseur et compresseur) rapporté à un temps de 
retour sur l’investissement.  
4.2.1 Le CAPEX 
Le coût d’investissement annuel CAPEX (Capital Expenditure) est la 
somme des coûts des équipements et de leur mise en place. La méthode de calcul 
des coûts des équipements est décrite par (Kiss, 2013). La colonne HIDiC est une 
colonne concentrique garnie à l’intérieur et à l’extérieur. Le dimensionnement de la 
colonne à garnissage (ou plateaux) consiste à déterminer le diamètre D respectant 
les critères et contrainte hydrodynamique et la hauteur H de garnissage (ou de la 
colonne à plateaux) qui assure le transfert de matière pour atteindre les 
spécifications de tête et de pied de la colonne. Dans cette partie, Les calculs de 
coût d’investissement et d’installation de la calandre, de la technologie (plateaux 
perforés ou garnissage vrac), des échangeurs de chaleur et du compresseur sont 
présentés. 
4.2.1.1 Le coût de la calandre de la colonne HIDiC  
Pour des raisons de difficulté de réalisation de la colonne concentrique, le 
coût de la calandre est multiplié par un facteur de 1,5. 
RS à !tXXS ($) = 1,5(~&280 )(957,9}#._||&_.£_0&) 4.2 
RS 	tYTSX!!XSY($) = 1,5(~&280 )(957,9}#._||&_.£_0&)(2,18 + &) 4.3 
M&S est l’indice de coût d’équipement Marshall and Swift. 
Le diamètre D et la hauteur Hc sont exprimés en mètre et la méthode de 
calcul pour une colonne à plateaux ou colonne garnie est détaillée en Annexe F. 
 Le facteur de coût Fc est le produit de deux facteurs Fm et Fp. & =  ∗  4.4 
Fm est le facteur du matériel et Fp est le facteur de la pression P en bar.  
  = 1 + 0,007(E − 3.48) + 0,00023(E − 3.48)² 4.5 
Le matériel choisit est de l’acier inoxydable et il présente un facteur Fm 
de 1. 




4.2.1.2 Le coût de la technologie 
• Coût du garnissage  
Le coût de garnissage ($) est déterminé à partir du volume de garnissage 
dans la colonne et le prix du mètre cube de garnissage Pg ($.m-3). Le volume de 
garnissage est calculé à partir de la section de passage du garnissage (Diamètre 
de la colonne garnie) Ac et la hauteur du garnissage Hg. 
 RS de garnissage ($) =  E (Q&) 4.6 
Hg (m) : Hauteur du garnissage. Ac (m²) : Aire active de la colonne. 
• Coût des plateaux 
Comme pour le coût de la calandre, le coût des plateaux dépend du 
diamètre (D) et la hauteur de la colonne (Hc). 
RS dtun plateau ($) =  (~&280 )(97,243}&'#.cc&&) 4.7 
Fc est l’espacement entre plateau (généralement 1,5 pied). 
4.2.1.3 Le coût des échangeurs de chaleur 
Les coûts de condenseur et rebouilleur sont considérées comme étant des 
coûts d’échangeur de chaleur. 
RS à !tXXS ($) = 1,5 (~&280 )(474,7Q_.|c&) 4.8 
RS 	tYTSX!!XSY($) = 1,5 (~&280 )(957,9Q_.|c)(2,29 + &) 4.9 
L’aire d’échange A est en m² et le facteur de coût Fc est définie comme 
suit :  = \(	 + U) 4.10 
Fm, Fd et Fp sont des facteurs liés aux matériaux choisis.  
Pour un bouilleur de type Kettle, Fd est de 1,35, Fm est de 1 et Fp est nulle, 
le coefficient global de transfert de chaleur est à 1000 W.m-2.K-1.  
La surface d’échange du rebouilleur en m² (équation 4.11) est calculée à 
partir de la chaleur fournie au rebouilleur Qb en Watt, le coefficient global de 
transfert de chaleur et la différence de température entre celle au rebouilleur et 
l’élément chauffant (∆T = 36,0°C). Pour un condenseur Fd est de 1 Fm est de 1, 
Fp est nulle et le coefficient global de transfert de chaleur est de 850 W.m-2.K-1. La 
surface d’échange (équation 4.11) se calcule à partir de la chaleur à extraire du 
condenseur Qc en Watt, une différence de température moyenne logarithmique et 
le coefficient global de transfert de chaleur. 




Q = $^∆ 
4.11 
À l’entrée du condenseur, l’eau de refroidissement est à 20 °C et la sortie 
est imposée à 60 °C.  
4.2.1.4 Le coût du compresseur 
Le coût du compresseur dépend essentiellement de la puissance du 
compresseur. 
RS à !tXXS ($) = (~&280 )(664,1&'_.£0 &) 4.12 
W comp est la puissance du compresseur en (kW). La valeur de Fc est de 1 
pour un compresseur avec un moteur centrifuge. 
Le coût de la vanne de détente est négligé. 
4.2.2 L’OPEX 
Le coût de fonctionnement est calculé à partir des utilités utilisées et pour 
une durée d’une année avec trois mois d’arrêt soit 6600 heures. Les utilités de la 
colonne HIDiC sont l’électricité, la vapeur d’eau à basse pression, l’eau de 
refroidissement pour le compresseur, le rebouilleur et le condenseur 
respectivement. 
4.2.2.1 Le coût de fonctionnement du rebouilleur 
Le coût de fonctionnement du rebouilleur CFReb sur une durée d’une année 
est calculé à partir du débit de vapeur nécessaire à la chauffe V en Kmole.an-1 et 
le coût de la vapeur CVap en $.Kmole-1. Le débit de vapeur se calcul par la chaleur 
fournie au rebouilleur Qb en KJ.h-1 et l’enthalpie de vaporisation à 3 bars ∆Hvap en 
KJ.Kg-1. M est la masse molaire en Kg.Kmole-1.  
RZ®($) = RAXU. $®M. Δ
XU . 6600 = RAXU. A 4.13 
4.2.2.2 Le coût de fonctionnement du condenseur 
Le coût de fonctionnement du condenseur CFCond est déterminé par rapport 
au débit d’eau de refroidissement annuel nécessaire Deau en Kmole.an-1 et au coût 
d’une eau de refroidissement CE en $.Kmole-1.  On considère une eau de 
refroidissement à 20°C et est rejetée à 60°C, une capacité calorifique de l’eau Cp 
bien connu (4,18 KJ.Kg-1.K-1) et une chaleur à extraire au condenseur en KJ.h-1.  
RR	($) = R4 $~. RUΔ . 6600 = R4. })+8 4.14 




4.2.2.3 Le coût de fonctionnement du compresseur 
Le Coût de fonctionnement du compresseur (CFComp) en $ et en une année 
est calculé à partir du Coût du kilowatt heure d’électricité (CEl) en $.KWH-1 et la 
puissance du compresseur Wcomp en KW. RR\U($) = &'. 3600. R4!. 6600 4.15 
Le coût d’eau de refroidissement, le coût de la vapeur d’eau et le coût de 
l’électricité dépendent de l’étude de cas. 
4.2.3 La programmation de calcul des coûts 
Deux scripts qui permettent de récupérer et fournir les informations des 
modules de la colonne HIDiC sont configurés pour calculer le coût annuel total. Les 
deux scripts permettent d’avoir à la fin de chaque simulation, le CAPEX, l’OPEX et 
le TAC. Les programmations en langage VBA pour déterminer un CAPEX, OPEX 
et TAC pour chaque colonne HIDiC sont présentées en Annexes G.4 et G.5. 
4.3 L’OPTIMISATION STOCHASTIQUE DES 
COLONNES HIDIC 
À l’issu de l’étape précédente, une configuration de colonne HIDiC faisable 
mais non optimale est obtenue. Pour calculer les paramètres de la colonne qui 
optimiseront les coûts, une optimisation stochastique basée sur un algorithme 
génétique est utilisée. Celle-ci vise à déterminer le profil de la chaleur (Qi) qui 
minimise le TAC. La méthode d’optimisation par une approche stochastique est 
choisie parce qu’elle permet non seulement de multiplier les variables d’action et la 
fonction « objectif » (multi objectif), mais aussi d’explorer de manière plus 
exhaustive le domaine de recherche de solution. Les paramètres de l'algorithme 
génétique de l'optimisation (Tableau 4.1) sont inspirés de (Shahandeh et al., 2014). 
Tableau 4.1 : Les paramètres de l’algorithme génétique pour l’optimisation de la colonne HIDiC. 
 
Pour l’optimisation stochastique, des bornes peuvent être affectées aux 
variables d’action afin de réduire le domaine de recherche, ce qui impliquent deux 
principaux avantages : aider la convergence des résultats et limiter le temps de 
calcul. L’initialisation des variables d’action n’est pas nécessaire pour l’optimisation 




stochastique. Un module « optimisation stochastique » est ainsi ajouté au fichier de 
simulation de la colonne HIDiC (Figure 4.7) ou chaque courant d’information sortant 
représente une variable d’action (Qi). L’unique courant d’information entrant est la 
fonction « objectif » (TAC). Par défaut dans le logiciel ProSim Plus™®, le module 
« optimisation stochastique » est utilisé pour résoudre des problèmes de 
maximisation, par conséquent, un module manipulateur de courant est ajouté pour 
modifier le problème en minimisation du TAC. Mais aussi, un fichier de liste (*.lst) 
est ajouté pour imposer l’ordre de calcul des modules du fichier de simulation. Les 
bornes des variables d’action de la colonne HIDiC ont été fixées à ± 20 % (- 20 % 
de Qi <Qi< +20 % de Qi) des valeurs de Qi avec une répartition de la chaleur 
(équation 4.16) déterminée à partir de la chaleur totale (Q tot max) et les différences 
de température (ΔTi) entre la colonne d’enrichissement et la colonne 
d’appauvrissement résultantes de l’étape 6, en considérant que la conductance 
thermique est uniforme le long de la colonne HIDiC. 
$ = ∆ . $*'* +5∑ ∆  4.16 
Plus généralement, l'exécution de l'algorithme génétique se fait en plusieurs 
étapes (Fonseca and Fleming, 1993): 
1. Génération de la population initiale (Qi0) (variables d’action) en utilisant 
une distribution normale. 
2. Évaluation de la fonction « objectif » (TAC) de la population initiale (Qi0). 
3. Comparaison de la fonction « objectif »  de la population. 
4. Sélection des meilleurs individus. 
5. Génération de la prochaine population (Qi) en prenant la fonction 
« objectif »  de la meilleure population.  
Ce cycle est répété jusqu’à ce que le nombre maximal d'évaluations de la 
fonction « objectif » soit atteint et le résultat obtenu est une population qui donne 
un TAC minimal. 
 








Figure 4.7 : Fichier d’optimisation de la colonne HIDiC sur le logiciel ProSim Plus™®. 
 




4.4 LES ÉTUDES DE CAS 
Dans cette partie, les deux études de cas sont présentées. 
4.4.1 Système Benzène/Toluène 
L’étude de cas concernant le mélange binaire idéal benzène/toluène est 
appliquée à la procédure de simulation et d’optimisation afin de valider cette 
procédure en comparant les résultats avec ceux de (Suphanit, 2011) et (Shahandeh 
et al., 2014). À des fins de comparaison, le calcul des coûts et les paramètres de 
calcul sont semblable à ceux de (Olujić et al., 2006; Shahandeh et al., 2014; 
Suphanit, 2011). L’alimentation (100 kmol.h-1) est introduite dans des conditions 
de température et pression de 94 °C et 1 bar respectivement. Le modèle S-RK est 
utilisé pour le calcul des propriétés thermodynamique du système. Les 
spécifications de tête et de fond de la colonne sont une pureté de 99,5 % au distillat 
et au résidu. Le nombre d’étages théoriques de la colonne HIDiC est le même que 
la colonne de distillation classique et le nombre d’étages théoriques de la colonne 
d’enrichissement et la colonne d’appauvrissement est identique. La valeur de 
l’indice M&S choisie est de 1463,2 correspondants au premier trimestre de l’année 
2008. La colonne concentrique contient des plateaux perforés à l’intérieur et à 
l’extérieur. Le diamètre de la colonne est dimensionné à 80 % de l’engorgement en 
utilisant la corrélation de Fair. L’espacement entre chaque plateau de chaque 
colonne est fixé à 45,72 cm (1,5 pied). L’efficacité des plateaux perforés est 
considérée à 100 %, c’est-à-dire, le nombre d’étages théoriques est égal au nombre 
de plateaux perforés. En raison de la grande variation du débit de vapeur le long 
de la colonne interne et la colonne externe, un diamètre moyen et un diamètre 
maximal sont pris en compte pour le calcul des coûts d’investissement de la 
colonne d’enrichissement et la colonne d’appauvrissement respectivement. Le 
coefficient global de transfert thermique entre la colonne interne et externe est fixé 
à 1000 W.m-2.K-1. Le rendement isentropique du compresseur est de 0,72. Le 
Tableau 4.2 présente les coûts des utilités utilisées dans le calcul des coûts 
d’opérabilité de la colonne HIDiC obtenue par (Shahandeh et al., 2014; Suphanit, 
2011) sur une durée de 8000 heures.  
  




Tableau 4.2 : Les coûts des utilités utilisées pour l’étude de cas de la colonne HIDiC avec le système 
Benzène/Toluène. 
 
4.4.2 Résultats du système Benzène/Toluène 
4.4.2.1 Comparaison avec la colonne de distillation classique 
Le nombre total d’étages théoriques obtenu est de 32, ce nombre comprend 
donc 16 étages dans les colonnes d’appauvrissement et d’enrichissement. La perte 
de pression le long de la colonne HIDiC est négligée. 15 étages théoriques sont 
intégrés thermiquement sachant que le premier étage de la colonne 
d’enrichissement correspond au condenseur et le dernier étage de la colonne 
d’appauvrissement au rebouilleur. La colonne de distillation classique 
correspondante à l’étape 3 de la procédure de simulation est présentée sur la 
Figure 4.8. 
 
Figure 4.8 : Colonne de distillation classique du système Benzène/Toluène  (étape 3). 
Les résultats de la colonne HIDiC sans optimisation, résumés dans le  
Tableau 4.3, sont comparés à la colonne de distillation classique (CDiC). 
  




 Tableau 4.3 : Comparaison de la colonne HIDiC résultante de la procédure de simulation sans 
optimisation avec la colonne de distillation classique. 
 
La chaleur fournie au rebouilleur et la chaleur extraite au condenseur de la 
colonne HIDiC sont réduites de 85 % et 51,8 % respectivement par rapport à la 
colonne de distillation classique. L'énergie du compresseur requise pour un rapport 
de pression de 2,567 est de 250 kW. Une comparaison de la taille des colonnes et 
des coûts (Tableau 4.4) est effectuée entre la colonne de distillation classique et la 
colonne HIDiC de l’étape 6 de la procédure de simulation. Le coût d’investissement 
de la calandre et le coût des plateaux de la colonne HIDiC sont trois fois plus 
importants que ceux de la colonne de distillation classique. Ceci est dû à la 
configuration complexe de la colonne concentrique avec l’ajout d’une colonne 
externe de diamètre plus important (2,42 m), bien que les hauteurs soient presque 
équivalentes. Les CAPEX et OPEX du condenseur et du rebouilleur de la colonne 
HIDiC sont réduits par rapport à ceux de la colonne classique. Ceci est analogue à 
la réduction des chaleurs nécessaires au rebouilleur et condenseur expliquée pour 
les résultats présentés dans le Tableau 4.3. 
Tableau 4.4 : Comparaison des coûts et taille des équipements de la colonne de distillation classique et 
la colonne HIDiC non optimisée. 
 
Malgré la réduction des coûts des utilités de 20 %, le TAC de la colonne 
HIDiC est de 30 % plus important que celui de la colonne de distillation classique 
car il en résulte de l’ajout du compresseur et la complexité de la colonne HIDiC, 




une augmentation des coûts d’investissement de 70 %. La colonne HIDiC obtenue 
sans optimisation est schématisée sur la Figure 4.9. 
 
Figure 4.9 : Schéma de la colonne HIDiC obtenu avec la procédure de design sans 
optimisation (étape 6). 
La chaleur totale échangée entre la colonne d’enrichissement et la colonne 
d’appauvrissement est de 1491 kW. Cette chaleur représente la chaleur maximale 
à intégrer entre les deux colonnes et est répartie uniformément le long de la colonne 
(99 kW par étage théorique). Le coût total annuel obtenu est de 352270 $. 
4.4.2.2 L’optimisation du transfert thermique 
Les résultats de la simulation de la colonne HIDiC respectant la procédure 
de simulation avec optimisation de la distribution énergétique sont présentés sur la 
Figure 4.10.  





Figure 4.10 : Schéma de la colonne HIDiC optimisé avec algorithme génétique obtenu de la 
procédure de design. 
Ici, la chaleur totale intégrée entre les deux sections de la colonne HIDiC 
est de 1473 kW. En comparant les deux configurations de colonne HIDiC avec une 
distribution uniforme de la chaleur totale à échanger avec celle de la distribution de 
la chaleur optimisée, la chaleur résiduelle au rebouilleur est quasiment annulée et 
la chaleur résiduelle au condenseur est réduite de 25 %. Cela veut dire que l’apport 
énergétique tout au long de la colonne d’appauvrissement  est  optimisé de manière 
à ce que cette distribution énergétique remplace la chaleur du rebouilleur. En 
prenant compte la puissance du compresseur, le gain énergétique de la colonne 
HIDiC optimisée par rapport à la colonne classique est de 25 %. La répartition 
optimale de la chaleur le long de la colonne HIDiC obtenue par l’algorithme 
génétique est comparée aux travaux antérieurs (Figure 4.11).  Les travaux de 
référence 1 se réfèrent à la proposition de (Shahandeh et al., 2014) et les travaux 
de référence 2 se réfèrent à la proposition de (Suphanit, 2010). 





Figure 4.11 : Comparaison de la distribution énergétique le long de la colonne HIDiC 
optimisée avec celle de la littérature. 
À la fin de l’optimisation, la différence de température résultante (Figure 
4.12) et la répartition optimale de la chaleur permettent de déterminer la surface 
d’échange nécessaire au transfert thermique (Figure 4.13) sachant que le 
coefficient global de transfert thermique U est considéré constant.  
 
Figure 4.12 : Profil de température de la colonne d’enrichissement et la colonne 
d’appauvrissement de la colonne HIDiC optimisé. 
La répartition de la chaleur optimale le long de la colonne HIDiC a le même 
profil que la différence de température, en d’autres termes les différences de 
températures et la chaleur échangée entre chaque étage théorique des deux 
colonnes d’enrichissement et d’appauvrissement sont plus importantes sur les deux 




extrémités de la colonne HIDiC. Dans ce cas, la différence de température minimale 
entre la colonne d’enrichissement et la colonne d’appauvrissement est de 8 K.  
 
Figure 4.13 : Comparaison de la surface d’échange de chaleur le long de la colonne HIDiC 
optimisée avec celle de la littérature. 
La répartition de la surface d’échange de chaleur varie le long de la colonne 
HIDiC optimisée et est aussi plus importante sur les extrémités de la colonne et 
plus faible vers le centre. Le même profil est obtenu pour la proposition de la 
référence 1. En revanche, la référence 2 propose une surface d’échange de chaleur 
constante de 4,58 m².  
4.4.2.3 La validation de la procédure de design et d’optimisation 
L'évaluation de la meilleure configuration de colonne HIDiC est résumée 
dans le Tableau 4.5. 
Tableau 4.5 : Validation de la procédure de simulation et d’optimisation de la colonne HIDiC. 
 




L’OPEX de la colonne HIDiC optimisée est diminué de 15 % et de 22 %. 
Pour le CAPEX, la diminution est de 0,55 % et de 6,54 % par rapport à la référence 
1 et la référence 2 respectivement. La surface totale nécessaire au  transfert de 
chaleur (119,3 m²) et la chaleur totale échangée (1473 kW) de la colonne HIDiC 
optimisé sont plus importantes soit plus de 7,4 %, 63 % et plus de 5,8 %, 14,3 % 
par rapport aux travaux de référence. Le débit de vapeur au compresseur de la 
colonne  HIDiC des précédents travaux est supérieur de 4,3 % (référence 1) et 0,9 
% (référence 2). Cependant, en raison de la pression optimale de la colonne 
d’enrichissement rapportée par (Suphanit, 2010) (2,94 bar), la puissance du 
compresseur est la plus importante (282 kW). Le Tableau 4.5 démontre clairement 
les améliorations apportées à la conception de la colonne HIDiC et au coût total 
annuel (TAC) en utilisant l’algorithme génétique (AG) suivant la procédure 
proposée. Le TAC est réduit de 7,4 % et 13,9 % par rapport aux travaux de 
référence respectivement.  
4.4.3 Les systèmes Cyclohexane/n-Heptane et Cyclohexane/n-
Heptane/Toluène 
Deux mélanges sont étudiés: binaire idéal équimolaire (Cyclohexane / n-
Heptane) et ternaire (Cyclohexane, 40 % / n-heptane, 20 % / toluène, 40 %). Le 
mélange ternaire est choisi pour vérifier si la tendance des résultats est identique à 
celle du mélange binaire. L’alimentation équimolaire de 3,6 kmol.h-1 (331,9 kg.h-1) 
du mélange est introduite à pression atmosphérique et à sa température de bulle. 
Les spécifications sont des taux de récupération de 98 % de Cyclohexane en tête 
de la colonne d’enrichissement et de n-heptane en bas de colonne 
d’appauvrissement pour le cas du mélange binaire. Pour le ternaire, le taux de 
récupération de 98 % a été fixé pour la clé légère (Cyclohexane) en tête de colonne 
d’enrichissement et la clé lourde (Toluène) en bas de colonne d’appauvrissement. 
Le modèle NRTL est validé et utilisé pour le calcul des propriétés 
thermodynamiques de ces deux mélanges. L’indice de coût d’équipement Marshall 
and Swift (M&S) a une valeur de 1536,5 à la fin de l’année 2011. Le garnissage 
choisi est un garnissage vrac, des anneaux métalliques Pall pour la colonne interne 
et la colonne externe. Le coût du mètre cube des anneaux métalliques Pall est de 
2000 euros soit  2800$ avec un taux moyen du cours de l’euro en 2011 de 1,4.  
Les caractéristiques géométriques du garnissage sont présentées au 
Tableau 4.6. 
  




Tableau 4.6 : Caractéristiques géométriques de l’anneau Pall en acier. 
 
ag (m2.m-3) : Aire géométrique. Fg (m2.m-3) : facteur de garnissage. ε (-) : 
Fraction de vide volumique. N (m-3) : Nombre d’éléments par unité de volume. ρ 
(kg.m-3) : Masse volumique apparente du garnissage. 
Le diamètre de la colonne est calculé par la méthode du point 
d’engorgement issue des travaux de LOBO. Le rapport (diamètre de colonne) / 
(dimension nominale du garnissage) doit être au minimum de 10 afin que le lit de 
garnissage présente une structure macroporeuse pseudo-homogène sans risques 
majeurs de passages préférentiels [(Dc / d) ≥ 10]. Comme les débits de la vapeur 
le long de la colonne interne et externe varient, le diamètre pris en compte est un 
diamètre maximal. La hauteur de la colonne est calculée à partir de la HEPT et le 
nombre d’étages théoriques (NET). Le garnissage choisi pour le dimensionnement 
de la colonne HIDiC a une hauteur équivalente à un étage théorique (HEPT) de 
0,33. L’efficacité isentropique du compresseur est de 0,7. 
Les coûts des utilités utilisées dans le calcul des coûts de fonctionnement 
sont présentés dans le Tableau 4.7.  
Tableau 4.7 : Les coûts des utilités utilisées pour la colonne HIDiC 
 
La vapeur de chauffe est à 3 bars et 133,7°C.  




4.4.4 Résultats des systèmes binaire et ternaire 
Pour les deux mélanges binaire et ternaire, la pression minimale de la 
colonne d’enrichissement qui respecte la contrainte de la différence de température 
de 5 K est de 1,7 bar. Pour le cas binaire, le nombre total obtenu est de 32 étages 
théoriques dont 16 étages dans la colonne d’enrichissement et d’appauvrissement. 
Le nombre total d’étages théoriques pour le cas ternaire est de 22 avec 11 étages 
théoriques dans chaque colonne. En se basant sur les résultats du système binaire 
obtenus, les résultats du système ternaire ont la même tendance. Pour cette raison, 
cette partie présente uniquement les résultats du mélange binaire. 
4.4.4.1 La comparaison avec la colonne classique 
La colonne de distillation classique résultante de l’étape 3 de la procédure 
de simulation est présentée sur la Figure 4.14. La colonne HIDiC (Figure 4.15) 
correspondante non optimisée est obtenue de l’étape 6. Les deux configurations de 
colonne sont comparées (Tableau 4.8).  
 
Figure 4.14 : Colonne de distillation classique du système Cyclohexane/n-Heptane (étape 3). 





Figure 4.15 : Colonne HIDiC non optimisée du système Cyclohexane/n-Heptane (étape 6). 
Ici, la chaleur à intégrer entre chaque étage théorique uniforme le long de 
la colonne est de 6,5 kW. La chaleur totale maximale échangée entre la colonne 
d’enrichissement et la colonne d’appauvrissement est de 97,8 kW. Le TAC obtenu 
est de 91863 $.  
 Tableau 4.8 : Comparaison de la colonne HIDiC résultante de la procédure de simulation sans 
optimisation avec la colonne de distillation classique. 
 
Comme dans l’étude de cas précédent, une importante réduction de la 
consommation énergétique est obtenue. En effet,  la chaleur fournie au rebouilleur 
et la chaleur extraite au condenseur de la colonne HIDiC sont réduites de 88 % et 
78 % respectivement par rapport à la colonne de distillation classique. La puissance 
du compresseur requise pour un rapport de pression de 1,7 entre la colonne 
d’enrichissement et la colonne d’appauvrissement est de 8,75 kW. Une réduction 
de la consommation énergétique de 49 % est obtenue en prenant en compte 
l’énergie nécessaire au compresseur. Le Tableau 4.9 présente les résultats de 
calcul des coûts des équipements et des dimensions des deux colonnes (colonne 
de distillation classique et colonne HIDiC non optimisée). 




Tableau 4.9 : Comparaison des coûts et dimensions de la colonne de distillation classique et la colonne 
HIDiC non optimisée. 
 
Les mêmes conclusions que celles de l’étude de cas précédent sont 
retrouvées. Les coûts des utilités de la colonne HIDiC sont réduits de 79 %. Le 
CAPEX de la colonne HIDiC est de 27 % plus important que la colonne de 
distillation classique. Le TAC de la colonne HIDiC est de 10 % supérieur à celui de 
la colonne de distillation classique. 
4.4.4.2 L’optimisation du transfert thermique 
La Figure 4.16 schématise la colonne HIDiC avec une distribution 
énergétique optimisée le long de la colonne. 
 
Figure 4.16 : Colonne HIDiC optimisée du système Cyclohexane/n-Heptane. 




Le TAC correspondant à la colonne HIDiC optimisée est de 91545 $. La 
chaleur totale échangée entre les deux sections de la colonne est de 97,1 kW. La 
conductance thermique UA (W.K-1) nécessaire au transfert thermique entre chaque 
étage théorique de la colonne d’enrichissement et la colonne d’appauvrissement 
(Figure 4.19) est déterminée à partir de la distribution énergétique (Figure 4.17) et 
la différence de température (Figure 4.18) obtenue le long de la colonne HIDiC 
optimisée. 
 
Figure 4.17 : Distribution énergétique le long de la colonne HIDiC optimisée du système 
Cyclohexane/n-Heptane. 
 
Figure 4.18 : Profil de température de la colonne d’enrichissement et la colonne 
d’appauvrissement de la colonne HIDiC optimisée. 
La chaleur intégrée dans la colonne HIDiC a un profil parabolique et la 
différence de température minimale de la colonne HIDiC est de 5,8 K.  





Figure 4.19 : La conductance thermique entre chaque étage théorique de la colonne 
d’enrichissement et la colonne d’appauvrissement de la colonne HIDiC optimisée. 
La variabilité de la conductance thermique le long de la colonne HIDiC est 
faible, par conséquent, la moyenne est représentative et peut être estimée à 
855 W.K-1 pour chaque étage théorique. 
4.4.4.3 La faisabilité technologique 
L’objectif de cette partie est de valider la faisabilité technologique de la 
colonne HIDiC précédemment simulée sur l’exemple du système Cyclohexane/n-
Heptane. Pour cela, cette colonne est considérée comme étant remplie de la 
mousse FTB étudiée expérimentalement. Pour rappel, cette mousse a une aire 
géométrique (ag) de 291 m2.m-3, un taux de vide de 85 %, une hauteur équivalente 
à un étage théorique de 0,2 m et un coefficient expérimental de transfert thermique 
de 496 W.m-2.K-1. Dans cette configuration, la colonne simulée a un diamètre de 
colonne interne de 0,316 m et un diamètre de colonne externe de 0,482 m, ce qui 
induit une surface d’échange thermique (Atot) des mousses FTB de 164,2 m². Le 
calcul de la surface totale s’écrit :  Q*'* = A . X +  + A) . X 4.17 
Vi (m3) : le volume de la colonne interne. 
Ve (m3) : le volume de la colonne externe. 
Sp (m²) : Surface de la paroi. 
La simulation aboutit à une conductance thermique (UA) de 855 W.K-1 par 
étage théorique. En prenant le coefficient de transfert thermique expérimental de la 
mousse (496 W.m-2.K-1) et en considérant 15 étages théoriques, la surface totale 
nécessaire pour réaliser l’échange thermique simulé et optimisé est donc de 




25,9 m². La surface disponible (164,2 m²) est largement supérieure à celle issue de 
la simulation. Toutefois, le calcul théorique des efficacités d’ailette de la colonne 
interne et la colonne externe est de 11,5 % et 9,2 % respectivement. Les profils 
radials de température obtenus (Figure 4.20) pour chaque étage théorique sont 
identiques et démontrent la présence de zones sèches, ce qui confirme la faible 
efficacité des ailettes. En considérant dans la colonne interne qu’à partir d’un rayon 
de 5 cm la zone est sèche, le pourcentage de perte de surface est de 90 % et dans 
la colonne externe le pourcentage est de 80 % pour un rayon de 4,4 cm. Ce qui 
ramène à la surface d’échange de 164,2 m² à 26,3 m². Cela veut dire que malgré 
la présence de la zone sèche, la mousse FTB peut largement satisfaire les 
contraintes du transfert thermique de la colonne HIDiC pour cet exemple.  
  
Figure 4.20 : Le Profil de température de la mousse métallique de la colonne d’enrichissement  
et la colonne d’appauvrissement. 
   




4.5 LA CONCLUSION 
Une procédure de synthèse et d’optimisation des colonnes HIDiC a été 
développée. La séparation du benzène-toluène est l'étude de cas la plus étudiée. 
C'est pourquoi la méthode proposée a été évaluée par rapport aux travaux 
précédents en utilisant le même mélange binaire. Sur la base des résultats finaux, 
une réduction de 7,4 % et 13,9 % du TAC a été obtenue avec la méthode proposée 
par rapport à la littérature. Par ailleurs, la principale raison de l’amélioration est la 
détermination de l'intégration thermique maximale, possible et optimisée entre la 
colonne d’enrichissement et la colonne d’appauvrissement 
La seconde étude de cas est évaluée afin d’étudier la faisabilité du transfert 
thermique de la colonne HIDiC optimisée en se basant sur l’étude expérimentale et 
théorique du transfert thermique de la mousse FTB. Le coefficient global de 
transfert thermique U expérimental obtenu est de 496 W.m-2.K-1. L’étude théorique 
est effectuée afin de calculer les efficacités d’ailette de la mousse métallique et de 
déceler les surfaces inutiles au transfert thermique. La surface totale nécessaire 
pour réaliser l’échange thermique optimisé est comparée à la surface corrigée de 
la mousse métallique. L’utilisation de la technologie de mousse FTB, qui présente 
une haute performance en transfert thermique, a permis de valider la faisabilité 















L’objectif principal de ces travaux de thèse était d’optimiser le transfert de 
chaleur dans les colonnes de distillation intégrées énergétiquement (HIDiC) en 
menant une étude théorique et expérimentale du transfert thermique sur le 
garnissage en mousses métalliques.  
La première partie a permis de mettre en évidence le principe de 
fonctionnement d’une colonne HIDiC. Les travaux recensés de la littérature ont 
montré que les meilleurs candidats pour les colonnes HIDiC sont les systèmes à 
température d’ébullition proche et volatilité relative proche de 1. De nombreux cas 
sont étudiés par simulation numérique et le gain énergétique par rapport à une 
colonne de distillation classique peut être de 60 % dans certains cas favorables. La 
synthèse bibliographique a également présenté les applications expérimentales 
des colonnes HIDiC à l’échelle du pilote voir même semi-industrielle. Plusieurs 
technologies ont été développées pour assurer un transfert efficace entre la zone 
d’enrichissement et la zone d’appauvrissement. D’après les résultats obtenus, les 
types de garnissages choisis pour la colonne HIDiC n’assurent pas de bonnes 
performances en transfert thermique et de masse au même degré. Les 
performances de la colonne HIDiC sont limitées par la technologie. 
Dans la deuxième partie, le choix d’une nouvelle technologie de garnissage 
a été porté sur les mousses métalliques à cellules ouvertes afin de répondre à la 
problématique liée à la technologie de transfert des colonnes HIDiC. Des travaux 
antérieurs au laboratoire de génie chimique de Toulouse ont démontré un fort 
potentiel en transfert thermique et en transfert de matière des mousses. Les 
mousses choisies pour notre étude sont les mousses du fabricant FTB car elle 
présente l’avantage de ne pas être limiter par la taille des pores, d’avoir des pores 
réguliers et non bouchés, mais surtout de pouvoir être mouler à la paroi de la 
colonne. Afin de caractériser le transfert de chaleur, un pilote a été conçu au 
laboratoire de génie chimique, qui consiste en une colonne concentrique remplie 
de mousses métalliques. Une étude expérimentale et théorique a été effectuée sur 
le pilote garni de mousses FTB afin de caractériser le transfert thermique dans les 
conditions de colonnes HIDiC. 
Les résultats des travaux expérimentaux, présentés dans la troisième 
partie, ont montré un gain de 102 % sur le transfert de chaleur des mousses FTB 
par rapport à un garnissage classique (les anneaux de Super Ring de Raschig). 
L’évaluation théorique du transfert thermique a abouti à une conductance thermique 
de 900 W.K-1. Le profil de température de la colonne externe résultant de l’étude 
théorique a démontré la présence d’une partie de la mousse métallique inutile au 
transfert thermique. La conductance thermique des mousses FTB (UA) obtenue 




expérimentalement est de 1285 W.K-1. En se basant sur le profil de température et 
en retirant la surface sèche de la colonne externe, le coefficient global de transfert 
thermique de la mousse métallique (U) est de 496 W.m-2.K-1.  
La quatrième partie a proposé une étude de la colonne HIDiC par simulation 
numérique afin d’optimiser les quantités d’énergie à échanger entre la section 
d’enrichissement et la section d’appauvrissement. Une synthèse des colonnes 
HIDiC reposant sur les modules déjà existant dans le simulateur ProSim Plus™® 
est développée avec la procédure d’optimisation. L’étude de cas la plus récurrente 
est la séparation du mélange binaire benzène/toluène. Pour cela, la procédure de 
design et d’optimisation des colonnes HIDiC proposée a été validée par rapport à 
la littérature pour le même système binaire. À partir des résultats finaux, une 
réduction de 7,4 % et 13,9 % du TAC a été obtenue, à l’aide de la méthode 
proposée, en comparant avec la littérature. Un autre système (Cyclohexane/n-
Heptane) a été étudié dans le but d’évaluer la faisabilité technologique de la 
colonne HIDiC optimisée résultante de la procédure. En se basant sur les résultats 
de l’étude théorique et expérimentale, l’utilisation de la technologie de mousse FTB 
a permis de valider la faisabilité du transfert thermique de la colonne HIDiC obtenue 
par simulation numérique pour cette étude de cas. 
  




Les perspectives :  
Les travaux de thèse ont permis de démontrer la faisabilité de la technologie 
HIDiC intégrant un garnissage structuré et innovant : les mousses métalliques à 
cellules ouvertes. Les perspectives de ce travail sont nombreuses : 
Lors de la détermination de la conductance thermique expérimentale, une 
validation des points expérimentaux a été effectuée en calculant les pourcentages 
d’erreur liés à l’incertitude sur la mesure. En effet, la précision du manomètre de ± 
0.05 bars a impacté d’importantes erreurs sur le calcul de la différence de 
température entre la colonne externe et la colonne interne (ΔT K) et par conséquent, 
sur le calcul de la conductance thermique (UA W.K-1). Afin de pallier ce problème, 
le manomètre déjà installé, pour mesurer la pression de la vapeur d’eau, pourrait 
être remplacé par un manomètre avec une précision de 0,01 bar. L’intérêt de cette 
modification est d’obtenir par la suite des résultats plus précis de la caractérisation 
thermique des mousses métalliques FTB avec des pourcentages d’incertitude 
largement plus faibles que ceux obtenus précédemment. 
Dans une colonne HIDiC, les débits vapeur et liquide des deux sections de 
la colonne HIDiC sont variables. Il en résulte ainsi par le dimensionnement, une 
colonne HIDiC avec différentes sections et différents diamètres. En d’autres termes, 
les sections de passage dans la colonne seront parfaitement adaptées à des profils 
de débits internes gaz et liquide. Dans ce cas, il serait ainsi pertinent d’étudier la 
colonne HIDiC avec une géométrie à tronc conique de la colonne interne au lieu 
d’une géométrie cylindrique et par la suite, d’envisager une étude théorique sur le 
transfert thermique afin de déceler les parties de la mousse inutiles au transfert 
thermique pour valider la faisabilité technologique de cette configuration.  
Par ailleurs, la technologie des mousses FTB devra être comparée aux 
autres technologies recensées de la littérature en termes de capacités en transfert 
thermique et transfert de matière. Pour cela, un paramètre clé de la technologie 
devrait être introduit en considérant le coefficient de transfert thermique U, la 
surface d’échange thermique, la hauteur équivalente à un plateau théorique HEPT 
et le facteur d’écoulement X. Cette comparaison permettra de classer les mousses 
FTB et leurs performances par rapport aux autres technologies. 
Enfin, peu de travaux sur la conduite des colonnes HIDiC sont retrouvés 
dans la littérature. En effet, lors de l’application de la colonne HIDiC à l’échelle du 
pilote ou à l’échelle industrielle, des perturbations et des dérives peuvent être 
rencontrées. Ainsi, la conduite du procédé devra faire l’objet d’une étude plus 
détaillée afin de proposer une procédure de pilotage, mais aussi, de maitriser le 
démarrage de la colonne HIDIC et la régulation des paramètres opératoires 




sensibles tels que la pression des colonnes, le débit de reflux et la quantité de 













Annexe A :  LE PROTOCOLE DE 
DÉMARRAGE, D’ARRÊT ET DE PILOTAGE DU 
DISPOSITIF EXPÉRIMENTAL 
Cette partie des annexes est axée sur les procédures démarrage et d’arrêt 
et de fonctionnement du pilote de transfert.  
A.1 PROTOCOLE DE DÉMARRAGE DU PILOTE  
A.1.1 Avant le démarrage  
Avant le démarrage du pilote, il est nécessaire d’allumer la chaudière et le 
préchauffeur car le temps nécessaire pour que les températures et pression 
atteignent la consigne est au maximum d’une heure. 
•  Le préchauffeur et l’adoucisseur  
- Vérifier que l’adoucisseur est bien alimenté électriquement (voyant 
vert). 
- Vérifier l’ouverture de la vanne d’alimentation de l’adoucisseur 
(vanne bleue proche du sol).  
- Vérifier le niveau d’eau dans le préchauffeur.  
- Vérifier le bon fonctionnement du flotteur en appuyant dessus. 
- Allumer électriquement le préchauffeur (armoire électrique), le 
voyant blanc « sous tension » doit s’allumer et le chauffage 
symbolisé par le voyant vert doit s’afficher. 
- Ajouter une pipette d’additif pour la chaudière (A répéter 
régulièrement). 
- Vérifier l’ouverture de la vanne de fond. 
  




• La chaudière  
- Contrôler visuellement les niveaux d’eau à l’arrière de la chaudière. 
S’ils sont trop hauts (niveaux totalement noir). Vider un peu d’eau 
par la purge située sous la chaudière.  
- Contrôler si la vanne vapeur est bien fermée.  
- Ouvrir à fond la vanne d’admission d’eau à l’arrière de la chaudière. 
- Mettre en marche le commutateur électrique (coffret mural). Si le 
niveau d’eau de la chaudière est bas, la pompe doit se mettre en 
marche. Revérifier les niveaux d’eau.  
- Mettre l’armoire électrique devant la chaudière en marche. Une 
alarme se déclenche, la couper en appuyant sur «armement 
sécurité». Le voyant rouge « niveau eau bas » doit s’éteindre, et la 
chauffe doit commencer. Mettre la puissance de chauffe sur l’allure 
2.  
- Décoincer (sens de l’ouverture) la vanne de sortie vapeur d’environ 
1/12 de tour. 
- Attendre que la pression atteigne les 8 bars.  
A.1.2 Démarrage du Pilote de transfert  
Dès que la pression de vapeur d’eau a atteint son maximum, il est possible 
de démarrer le pilote en commençant par ouvrir la vanne de l’eau de 
refroidissement du condenseur, alimenter la colonne interne et faire circuler par la 
suite de la vapeur d’eau dans la colonne externe. 
•  Circuit froid  
- Ouvrir la vanne (V1) de l’eau de ville de refroidissement du 
condenseur située au coin de la pièce. 
- Ouvrir doucement et délicatement la vanne (V2) pour alimenter le 
condenseur en eau de refroidissement. 
- Ouvrir en même temps les vannes V3 et V4, l’entrée et sortie de 
l’eau de refroidissement des échangeurs de chaleur. 
- Brancher et allumer le boitier électrique en appuyant sur le bouton 
vert.  




- Ouvrir la vanne du Bypass de la pompe. Démarrer la pompe pour 
bien mélanger et homogénéiser le bac d’alimentation en appuyant 
sur le bouton vert du boitier noir placé sur la boite électrique et régler 
la fréquence de la pompe à 50.  
- Ouvrir la vanne d’arrivée d’air comprimé puis les deux vannes du 
débitmètre d’entrée d’air nécessaire pour la mesure de la différence 
de pression.  
- Fermer la vanne du Bypass de la pompe et faire circuler le mélange 
sur la colonne interne. 
- Régler la hauteur de la garde hydraulique en fonction de la 
fréquence de la pompe choisie. 
• Circuit chaud  
- Ouvrir la vanne sortie vapeur d’eau de la chaudière. (le manomètre 
indique une pression d’arrivée de vapeur d’eau de 8 bars). 
- Ouvrir délicatement la vanne V5 puis la vanne d’entrée de vapeur 
d’eau du pilote. (l’ouverture de cette dernière se fait petit à petit et 
elle est réglée par nombre de tour). 
- Il y’a deux sorties pour les condensats de vapeur d’eau de chauffe, 
une pour la mesure et l’autre est acheminée vers égout, il faudra 
par conséquent en laisser toujours une des deux ouverte. 
A.2 PROTOCOLE DE PILOTAGE ET DE MESURES  
Une fois le démarrage du pilote est effectué, le protocole de fonctionnement 
procède ainsi : 
- relever les températures T1, T2, T3, T4, T5, T6 toutes les 5 minutes.  
- Ensuite, Mesurer le débit des condensats de vapeur d’eau de 
chauffe toutes les 15 minutes. 
- Relever la perte de charge le long de la colonne interne et la 
pression de la vapeur d’eau toutes les 5 minutes. 
- Mesurer les débits de distillat et de résidu durant 10 minutes par 
empotage, une fois que le régime permanent est atteint. 




- Prendre des échantillons du bac d’alimentation de distillat et de 
résidu et mesurer leurs concentrations dans le cas d’un mélange 
binaire. 
A.3  PROTOCOLE D’ARRÊT DU PILOTE  
A.3.1 Circuit chaud  
- Fermer la vanne d’admission de la vapeur d’eau, puis la vanne V5. 
- Fermer la vanne de sortie de vapeur d’eau de la chaudière. 
A.3.2 Circuit froid  
- Ouvrir la vanne du Bypass de la pompe. 
- Attendre que la température T5 soit égale à T6, puis, Fermer la 
vanne V4 puis V3, V2 et en fin V1. 
- Fermer les vannes de débitmètre d’entrée d’air. 
- Arrêter la pompe et éteindre l’armoire électrique en appuyant sur le 
bouton rouge et se mettre sur Off avant de débrancher le câble 
électrique. 
A.3.3 Chaudière  
- Fermer à fond la vanne de vapeur. 
- Mettre le générateur sur arrêt. 
- Fermer à fond la vanne d’admission d’eau à la chaudière.  
- Mettre le commutateur électrique sur arrêt (coffret mural). 
- Vérifier que le voyant en façade est bien éteint.  
A.3.4 Préchauffeur et adoucisseur  
- Vérifier que la cuve contient de l’eau. 
- Éteindre le préchauffeur, vérifier que les 3 voyants sont éteints.  
- Vérifier le niveau d’additif dans le bidon.  






Annexe B :   LE TRANSFERT THERMIQUE 
ET LA CONVECTION AVEC CHANGEMENT DE 
PHASE 
B.1 LES GÉNÉRALITÉS SUR LE TRANSFERT DE 
CHALEUR  
Le transfert de chaleur s’effectue par conduction, convection ou 
rayonnement.  
B.1.1 La conduction  
C’est le transfert de chaleur au sein d’un milieu opaque, sans déplacement 
de matière, sous l’influence d’une différence de température. La propagation de la 
chaleur par conduction à l’intérieur d’un corps s’effectue selon deux mécanismes 
distincts : une transmission par les vibrations des atomes ou molécules et une 
transmission par les électrons libres. La théorie de la conduction repose sur 
l’hypothèse de Fourier : la densité de flux est proportionnelle au gradient de 
température. 
 = −&'s °°  
Avec : 
  : Chaleur transmise par conduction (W)  : Conductivité thermique du milieu (W.m-1.K-1) 
x : Variable d’espace dans la direction du flux (m) 
S cond : Aire de la section de passage du flux de chaleur (m2) 
T : Température à un point dans l’espace (K). 
  





 Figure B.1 : Schéma du transfert de chaleur par conduction. 
B.1.2  La convection  
C’est le transfert de chaleur entre un solide et un fluide, l’énergie étant 
transmise par déplacement du fluide. Ce mécanisme de transfert est régi par la loi 
de Newton : 
  = &'(( − ±) 
Avec :  : Chaleur transmis par convection (W) 
h : Coefficient de transfert de chaleur par convection (W.m-2.K-1) 
Tp : Température de surface du solide (K) ± : Température du fluide loin de la surface du solide (K) 
S conv : Aire de la surface de contact solide/fluide (m2) 
 
 Figure B.2 : Schéma du transfert de chaleur convectif. 
La valeur du coefficient de transfert de chaleur par convection h est fonction 
de la nature du fluide, de sa température, de sa vitesse et des caractéristiques 
géométriques de la surface de contact solide/fluide. 
B.1.3 Le rayonnement  
C’est un transfert d’énergie électromagnétique entre deux surfaces (même 
dans le vide). Dans les problèmes de conduction, on prend en compte le 




rayonnement entre un solide et le milieu environnant et dans ce cas nous avons la 
relation suivante: 
  = ²Q(³ − ±³) 
Avec : 
  : Chaleur transmise par rayonnement (W) ² : Constante de Stefan (5,67.10-8 W.m-2. K-4)  : Facteur d’émission de la surface 
Tp : Température de la surface (K) ± : Température du milieu environnant la surface (K) 
A : Aire de la surface (m2) 
B.2 LA CONVECTION AVEC CHANGEMENT DE 
PHASE  
B.2.1 La condensation  
Les échanges de chaleur entre une vapeur se condensant sur une paroi et 
la paroi proprement dite sont liés aux types de condensation qui dépendent 
essentiellement des interactions liquide-paroi. Si le liquide ne mouille pas la 
surface, il se forme alors en certains points des gouttelettes de liquide qui ruissellent 
le long de la paroi. Ce type de condensation ne peut s’observer que si la paroi a 
une surface lisse et propre. Dans le cas d’une condensation en gouttes, le liquide 
qui ne forme pas un film continu sur la paroi offre une résistance thermique 
négligeable. 
Cependant, le type de condensation que l’on rencontre généralement dans 
la pratique est la condensation en film : la paroi est isolée de la vapeur par un film 
continu de liquide qui joue le rôle d’isolant thermique entre la paroi et la vapeur et 
fait chuter la valeur du coefficient de transfert de chaleur par convection h par 
rapport à la condensation en gouttes. Quand la vapeur saturée entre en contact 
avec surface froide, la chaleur est transférée de la phase vapeur à la surface du 
solide et un film de condensats est produit. Dans ce cas, la théorie de Nusselt, 
établie en 1916,  est suivie et modifiée par d’autres auteurs pour décrire ce 
phénomène comme suit :  
- Les vapeurs sont condensées sur une surface verticale.  




- L’écoulement du film condensé dépend de la gravité et de sa viscosité.  
- La température au niveau du film liquide est la même que la température de la vapeur 
et d’un autre côté,  elle est la même qu’à la surface aussi. 
La valeur du coefficient convectif hcond pour la condensation en film est ainsi 
determinée (Legocki and A, 1986) : 
Si 0 < Re < 30 et ρv ≪ ρl (masse volumique de la vapeur négligeable par 
rapport à la masse volumique du condensat) :  
&'s = 1,47ZH# µ ( b
!0)# µ  
Et si 30 < Re < 1800 et ρv ≪ρl :  
 
()@* ¶ = Z1,08 Z#.00 − 5,2 ( b
0)# µ  
 Et en fin si Re > 1800 et ρv ≪ρl: 
()@* *8@O8)* = Z8750 + 58 EWH_.c(Z_.·c − 253) ( b
0)# µ  
B.2.2 L’évaporation  
Dans le cas de l’évaporation du liquide, l’échange de chaleur est un 
phénomène associé simultanément au transfert de chaleur et de masse et au 
changement de phase qui se traduit par la transformation du liquide en vapeur. 
Pour des valeurs faibles du flux de chaleur vers un liquide préchauffé, la chaleur 
sera transportée à la surface du liquide en partie par convection naturelle et d’autre 
partie par conduction. Quand le flux de chaleur est augmenté, le liquide en contact 
va progressivement surchauffer et des bulles se forment, augmentant ainsi le 
transfert de chaleur en raison de la chaleur latente de vaporisation.  
La physique des transferts lors de l’évaporation d’un fluide est d’une nature 
différente que celle des transferts en simple phase. (Alhusseini et al., 1998) 
proposent une corrélation pour estimer le coefficient convectif de l’évaporation à 
partir de résultats d’expériences effectués avec de l’eau pure mais aussi avec le 
propylène glycol pur.  
 
∗ = )(+¸ (
0b )# µ = ¹(¶∗ )c + (*8@O∗ )cº  
La procédure pour le calcul du h convectif de l’évaporation commence par 
la détermination du nombre de Nusselt laminaire (¶∗ ) : 




¶∗ = 2,65 ZH_,#c£ BX_,_c| 
Avec le nombre de Kapitza :  
BX = b ³a  
Puis, le nombre de Nusselt dans le régime turbulent : 
*8@O∗ = Pr ¼# ⁄(Q#EW ³⁄ + Q0EW# 0⁄ + QEW# ³⁄ + R*) + (¾ BX#/0 EW# 0⁄ ) 
Avec : Q# = 9,17 
Q0 = 0.328  (130 + ¼)¼  
Q = 0.0289 (152100 + 2340 ¼ + 7 ¼0)¼0  
¾ = 2,51 . ¼_,. 10|. BXH_.#·Z(,³¿ I+À,ÀÁÂº)  RS = 8,82 + 0,0003 Z ¼ = 0,0946 Z_,£  (N.m-1): Tension superficielle.  
Pr : Nombre adimensionnel de Prandtl. 
ρv (Kg.m-3) : Masse volumique de la vapeur.  
ρl (Kg.m-3) : Masse volumique du liquide.   (Pa.s) : Viscosité dynamique du condensat. 






Annexe C :  L’EFFICACITÉ D’AILETTE 
C.1 L’AILETTE  
Une ailette est un milieu bon conducteur de la chaleur dont une dimension 
est grande devant les autres, exemple : barre d’épaisseur e et de longueur a, avec 
e<< a. Elles sont utilisées, à chaque fois que, des densités de flux élevées sont à 
transmettre dans un encombrement réduit : refroidissement de composants 
électroniques, refroidissement d’un moteur par air,… 
C.2 L’AILETTE CIRCULAIRE  
On considère une dissipation de la chaleur à travers un garnissage 
représenté par une ailette annulaire d’un rayon r, de d’une épaisseur e. 
 
 Figure C.1 : Schéma d’une ailette circulaire et des flux élémentaires sur l’ailette 
C.2.1 Le flux de chaleur extrait d’une ailette circulaire  
En effectuant un bilan thermique sur un élément d’ailette compris entre r et 
r + dr (nous retenons l’hypothèse du régime permanent et nous négligeons le 
rayonnement), les chaleurs prises en compte sont :  
e 




 @ Flux de chaleur transmis par conduction au rayon r 
@ = −&'s(		W)@ ml¼ @  Flux de chaleur transmis par conduction au rayon r + dr 
ml¼ @ = −&'s(		W)m@¼@ &'(  Flux de chaleur transmis par convection entre r et r et r+dr : &   = . (Eqxpikki. 	W). ((W) − ±) 
Avec : 
r e (m) : Rayon externe de l’ailette circulaire. 
r 0 (m) : Rayon interne de l’ailette circulaire.   (W.m-1.K-1) : Coefficient de conduction thermique,  
S cond (m²) : Section de passage de l’ailette du flux de chaleur par 
conduction, 
h (W.m-2.K-1) : Coefficient de convection thermique, 
P ailette (m) : Périmètre de l’ailette, 0 (K) : Température à la paroi.  ∞ (K) : Température à l’extérieur de l’ailette.  
Le bilan d’énergie sur un élément d’ailette compris entre r et r + dr s’écrit :  @     = ml¼ @ + &'( 
Avec : $&'( = . (Eqxpikki . dW). ((W) − ±) @ = −. 	. (sÄs@)@   (Loi de Fourier) 
Si   et S sont indépendants du rayon r, nous obtenons du bilan thermique: 
−&'s D		WF@ = −&'s D		WF@¼s@ +  . (Eqxpikki . dW). ((W) − ±) 
La section droite de conduction et le périmètre de l’ailette s’écrivent : &'s = 2W. Z Eqxpikki = 2. (2W) 
En remplaçant l’expression de la section d’ailette et le périmètre mouillé, 
l’équation différentielle s’écrit: 
λ(2W. Z)(W + 	W) D		WFm@¼@ − λ(2W. Z)	W D		WF@ − . 2. (2W)	W. ((W) − ±) = 0 
Ou T(r) est la solution de l’équation différentielle. 
  




Posons : Æ = ( − ±) 
Et :  
Ç0 = 2. . Z 
L’équation différentielle devient : 
1W
(W + 	W) L		WMm@¼@ − W L		WM@	W = 2λZ ((W) − ±) 
Soit encore : 	²Æ	W² + 1W 	Æ	W − Ç²Æ = 0 
La solution de l’équation différentielle est : Æ(W) = R#]_(ÇW) + R0B_(ÇW) 
Ou ]( ) et B( ) sont des fonctions de Bessel. Ici, elles sont à l’ordre 
zéro. 
Les conditions aux limites sont : 
-  une température à la paroi T0 connue au rayon r0 representé par :  
Æ(W_) = Æ_ = _ − ± 
- un flux de chaleur nul à l’extrémité de l’ailette (Température 
constante) traduit par l’équation: 
D	Æ	WF@"@) = 0 
Les constantes C1 et C2 sont ainsi déduites : 
R# =  B#(ÇW)) − λÇ B_(ÇW))]#(ÇW))B_(ÇW_) + ]_(ÇW_)B#(ÇW)) + λÇ ]_(ÇW))B_(ÇW_) + ]_(ÇW_)B_(ÇW)) 
R0 = 1 − R#]_(ÇW_)B_(ÇW_)  
L’équation permettant ainsi d’avoir le profil de température le long de l’ailette 
circulaire est : Æ(W)Æ_ = B1(ÇWZ)]0(ÇW) + ]1(ÇWZ)B0(ÇW)]1(ÇWZ)B0(ÇW0) + ]0(ÇW0)B1(ÇWZ) 
  




C.2.2 L’efficacité de l’ailette  
Elle définit les performances d’une ailette en comparant le flux dissipé à 
celui qui serait dissipé dans une ailette de mêmes dimensions mais dont la 
température serait uniforme et égale à celle de la base (conductivité thermique  →∞ , pas de résistance thermique de conduction donc pas de chute de température 
dans l’ailette).  
Le flux échangé par cette ailette idéale serait :  É)**) sé+) = . 2(W)0 − W_0). (_ − ±) 
Et le flux dissipé à travers l’ailette est : 
+)**) = Ê −@"@Ë@"@À λ. 	 D	Æ	WF@ 
En remplaçant θr par son expression et après intégration, l’équation 
suivante est obtenue: 
+)**) = 2 W_ZÇ(_ − ±) B#(ÇW_)]#(ÇW)) − ]#(ÇW_)B#(ÇW))]#(ÇW))B_(ÇW_) + ]_(ÇW_)B#(ÇW)) 
Le calcul de l’efficacité de l’ailette circulaire s’écrit: 
+)**) = +)**)+)**),sé+) =
2 W_ZÇ(_ − ±) B#(ÇW_)]#(ÇW)) − ]#(ÇW_)B#(ÇW))]#(ÇW))B_(ÇW_) + ]_(ÇW_)B#(ÇW)). 2(W)0 − W_0). (_ − ±)  
 
Ainsi, l’efficacité d’ailette circulaire est : 
+)**) = 2Ç 1W_ 1(W)0W_0 − 1)
B#(ÇW_)]#(ÇW)) − ]#(ÇW_)B#(ÇW))]#(ÇW))B_(ÇW_) + ]_(ÇW_)B#(ÇW)) 
Dans le cas de la colonne concentrique remplie de mousse FTB (pilote 
expérimentale), le calcul de l’efficacité d’ailette de la colonne externe s’effectue en 
considérant le rayon r0 et le rayon re comme étant R1e et R2i de la Figure 2.23 
respectivement. Concernant la colonne interne le rayon re correspond au rayon R1i 
et le rayon r0 est remplacé par une valeur qui tend vers le 0 (0,001).  
C.2.3 Les hypothèses géométriques 
Dans notre cas, la section d’ailette est définie par une section droite de 
conduction du garnissage (mousse FTB) corrigée pa le taux de vide: &'s = (2. W. Z)(1 − (s)) 
Et la surface d’échange externe de l’ailette est déterminée à partir du 
périmètre maximal mouillable dans une section droite de la mousse FTB : 




E'8é = (2. W. Z). X 
Avec, 
S cond (m²) : section droite de l’ailette. 
P mouillé (m) : Périmètre mouillé de l’ailette,  
ag (m².m-3): Aire géométrique du garnissage. 






Annexe D :  LA CALIBRATION DES SONDES 
DE TEMPÉRATURE ET L’ÉTALONNAGE DU 
CHROMATOGRAPHE À PHASE GAZEUSE 




D.1 LA CALIBRATION DES CAPTEURS DE 
TEMPÉRATURE 





Figure D.1 : Calibration des six capteurs de température. 
  




D.2 L’ÉTALONNAGE DU CPG 
Afin de pouvoir réaliser un étalonnage de façon précise, l’utilisation d’un 
diluant et d’un étalon interne est nécessaire. L’utilisation d’un étalon interne est le 
meilleur moyen de s’affranchir de la quantité d’échantillon injectée. 
La procédure débute par l’ajout à l’échantillon à analyser d’une quantité 
connue d’étalon, noté indice e, afin de pouvoir comparer individuellement son aire 
(A) à celle de chaque pic : QQ) = B \\) 
Le coefficient de proportionnalité K est déterminé par la procédure 
d’étalonnage consistant en l’analyse d’un nombre suffisant d’échantillons de 
composition connue (masses mi, me connues). 
L’étalon interne doit avoir des pics ne chevauchant pas les pics des autres 
constituants, le choix se porte sur l’ajout unique d’éthanol comme étalon interne.  
Concernant le protocole, plusieurs échantillons sont préparés en 
connaissant le poids du constituant pur et de l’étalon interne, puis, le Vial est 
analysé par cinq injections. 
  








Figure D.2 : Étalonnage CPG pour le Propan-1-ol 
 
Figure D.3 : Étalonnage CPG pour le Butan-1-ol 
Les coefficients de proportionnalité sont les suivants : 
Propan-1-ol : 1,2662 
Butan-1-ol : 1,3456 
  




D.3 L’ÉTALONNAGE CPG POUR LE PROPAN-1-OL 
 
Échantillon injection m éthanol (g) m propan-1-ol (g) mi/me A éthanol A propan-1-ol Ai/Ae Ki 
1 1 0,400 0,52 0,13 1148,76 190,86 0,166 1,278 
2 0,400 0,52 0,13 1177,48 197,34 0,168 1,289 
3 0,400 0,52 0,13 1229,33 194,55 0,158 1,217 
4 0,400 0,52 0,13 1103,11 189,80 0,172 1,324 
5 0,400 0,52 0,13 1201,67 191,46 0,159 1,226 
2 1 0,422 0,203 0,481 792,41 571,31 0,721 1,499 
2 0,422 0,203 0,481 816,36 565,47 0,693 1,440 
3 0,422 0,203 0,481 913,52 538,30 0,589 1,225 
4 0,422 0,203 0,481 871,30 527,07 0,605 1,258 
5 0,422 0,203 0,481 838,76 526,16 0,627 1,304 
3 1 0,405 0,412 1,017 593,98 894,06 1,505 1,480 
2 0,405 0,412 1,017 641,25 823,03 1,283 1,262 
3 0,405 0,412 1,017 639,77 791,01 1,236 1,215 
4 0,405 0,412 1,017 614,66 812,30 1,322 1,299 
5 0,405 0,412 1,017 637,66 811,30 1.273 1,251 
4 1 0,420 1,033 2,459 380,37 1103,36 1,505 1,179 
2 0,420 1,033 2,459 359,51 1125,72 2,901 1,273 
3 0,420 1,033 2,459 360,06 1116,29 3,131 1,261 
4 0,420 1,033 2,459 358,90 1125,19 3,100 1,275 
5 0,420 1,033 2,459 358,28 1143,96 3,135 1,298 
 
  




D.4 L’ÉTALONNAGE CPG POUR LE BUTAN-1-OL 
 
Échantillon injection m éthanol (g) m propan-1-ol (g) mi/me A éthanol A propan-1-ol Ai/Ae Ki 
1 1 0,156 0,067 0,429 859,150 514,619 0,599 1,395 
2 0,156 0,067 0,429 854,033 513,989 0,602 1,401 
3 0,156 0,067 0,429 858,861 515,980 0,601 1,399 
4 0,156 0,067 0,429 855,732 513,961 0,601 1,398 
5 0,156 0,067 0,429 862,664 519,713 0,602 1,403 
2 1 0,164 0,067 0,409 367,013 1224,118 3,335 1,184 
2 0,164 0,067 0,409 316,657 1226,002 3,872 1,375 
3 0,164 0,067 0,409 316,005 1218,158 3,855 1,369 
4 0,164 0,067 0,409 341,767 1210,519 3,542 1,258 
5 0,164 0,067 0,409 340,039 1234,427 3,630 1,289 
3 1 0,163 0,459 2,816 340,039 1234,427 3,630 1,289 
2 0,163 0,459 2,816 527,602 946,717 1,794 1,378 
3 0,163 0,459 2,816 532,613 961,967 1,806 1,387 
4 0,163 0,459 2,816 529,297 954,088 1,803 1,384 
5 0,163 0,459 2,816 589,669 952,391 1,615 1,240 
4 1 0,155 1,255 8,097 130,968 1494,417 11,411 1,409 
2 0,155 1,255 8,097 131,766 1478,525 11,221 1,386 
3 0,155 1,255 8,097 141,476 1480,444 10,464 1,292 
4 0,155 1,255 8,097 131,528 1464,478 11,134 1,375 









Annexe E :  LES CALCULS D’ERREUR ET 
COMPARAISON DES FLUX DE CHALEUR  
E.1 L’ERREUR DE MESURE DE LA CHALEUR 
MISE EN JEU 
∆$ = ∆\{ RU∆ + ∆(∆)\{ RU 
 
L’incertitude à la mesure de température est de ± 0,5 K. Ainsi, l’erreur sur 
une différence de température entre la sortie et l’entrée d’eau de refroidissement 
est de ± 1 K [Δ (ΔT) = ± 1K]. 
L’incertitude liée à la mesure du débit d’eau de refroidissement est de ± 13 
kg.h-1. Ce résultat représente une variation de deux graduations du débitmètre 
rotatif. 
E.2 L’ERREUR DE MESURE DE LA 
CONDUCTANCE THERMIQUE  
 ∆^Q^Q = ∆$$ + ∆(∆)∆  
L’incertitude sur la différence de température entre la colonne interne et la 
colonne externe est liée à la pression de la vapeur d’eau de la colonne externe. La 
variation de 0,05 bars de la pression donne une erreur de ± 0,7 à 0,8 K sur le ΔT. 
Le pourcentage d’erreur sur la chaleur échangée varie entre 7 et 19 %. Le 
pourcentage d’erreur sur la différence de température varie entre 12 et 83 %. 
  




E.3 LE POURCENTAGE D’ERREUR SUR LE 
BILAN DE MATIERE 
Le bilan de matière du pilote de transfert s’écrit :  
 # = 4# + 40 
F1 (kg.h-1) : Débit massique d’alimentation liquide de la colonne interne. 
E1 (kg.h-1) : Débit massique du distillat. 
E2 (kg.h-1) : Débit massique du résidu. 
Le pourcentage d’erreur sur le bilan de matière se calcul ainsi :  
 
% erreur =  100 ∗ (4# + 40) − ##  
E.4 LE POURCENTAGE D’ERREUR SUR LE 
BILAN THERMIQUE 
Le calcul du pourcentage d’erreur sur le bilan enthalpique s’écrit : 
 
% ZWW = 100 ∗ Í(2 + $O) − (}> +  + $& + $ + $_)Í2 + $O  
  




E.5 LES FLUX Φ 1 ET Φ 2 DE CHAQUE POINT 
EXPÉRIMENTAL 
Les tableaux ci-dessous regroupent les valeurs du flux de chaleur (φ2) en 
kW et du flux de chaleur (φ1) en kW. (Voir chapitre 2). 
Tableau E.1 : Les valeurs des flux φ1 et φ2 des expériences effectuées sur le pilote de transfert garni de 
mousse FTB avec le butan-1-ol pur. 
 
Tableau E.2 : Les valeurs des flux φ1 et φ2 des expériences effectuées sur le pilote de transfert garni de 







Annexe F :   LE DIMENSIONNEMENT DE 
LA COLONNE 
F.1 LE CALCUL DU DIAMÈTRE DE LA COLONNE  
F.1.1 Le diamètre de la colonne à garnissage 
Le diamètre de la colonne est calculé par la méthode du point 
d’engorgement issue des travaux de LOBO. Le diagramme de LOBO comporte une 
courbe relative à l’engorgement (Yf) et peut être utilisé hors engorgement (Y) pour 
une même valeur de l’abscisse X (facteur d’écoulement). La valeur de l’abscisse X 
est calculée pour des conditions de débit L et G et des fluides, dont les masses 
volumiques sont déterminées en fonction des compositions des phases.  
Î = Ï ÐaÑaÒ  
Afin d’obtenir la valeur yf à l’engorgement, la corrélation  suivante qui 
représente un lissage numérique de la courbe LOBO est utilisée. ÓÔ = ZH(#,_0ÒÕ¼_,#_|c (ÒÕ)0¼,£¿) 
L, G les débits massiques liquide et gazeux en kg.s-1. ρL et ρG, en Kg.m-3, 
les masses volumiques de la phase liquide et la phase gazeuse respectivement. 
L’étape suivante consiste à déterminer le débit spécifique de gaz à 80 % de 
l’engorgement.  
Ï) = 0,8 Ð ÓbaÑaÒ(Ò )+8⁄ ) 
 (Pa.s) : viscosité dynamique du liquide. ZX (Pa.s) : viscosité dynamique 
de l’eau. g (m.s-2) : Accélération de la pesanteur (9,81 m.s-2). Ge (kg.m-2.s-1) : Débit 
de gaz spécifique à l’engorgement. 
La section de la colonne (Ac m²) est calculée à partir du débit de gaz 
spécifique (Ge kg.m-2.s-1) et du débit massique de gaz à l’étage i, G (kg.s-1). 
A& = ÏÏ) 
 




Enfin, le diamètre est déterminé pour une colonne cylindrique garnie de 
section Ac.  
}& = Ð4 Q&  
Le rapport (diamètre de colonne) / (dimension nominale du garnissage) doit 
être au minimum de 10 afin que le lit de garnissage présente une structure 
macroporeuse pseudo-homogène sans risques majeurs de passages préférentiels 
[(Dc / d) ≥ 10].  
F.1.2 Le diamètre de la colonne à plateau 
Le diamètre de la colonne est calculé à l’engorgement avec la corrélation 
de Fair qui fournit les valeurs de l’engorgement (χ) ε en (m.s-1) en fonction du 
facteur d’écoulement X pour différentes valeurs d’espacement entre plateaux.   
La corrélation de Fair pour un espacement de 46cm (1,5 pied) entre les 
plateaux est : X = −1.542 − 0.63513 log(Î) − 0.20097log (Î)0   
La valeur du point d’engorgement correspondante est : (Î) = 102+ 
La vitesse à l’engorgement se calcul ainsi : 




 L, G les débits massiques liquide et vapeur en kg.s-1. ρL et ρG, les masses 
volumiques des phases liquide et gazeuse en Kg.m-3. UGf la vitesse du gaz en 
fonctionnement à l’engorgement en se référant à l’aire qui voit le passage du gaz 
en m.s-1. 
Une fois l’engorgement (χ)ε obtenu, un facteur de 0,8 est multiplié afin de 
se placer à 80 % de l’engorgement et d’avoir un bon régime hydrodynamique au 
sein de la colonne. La section de passage du gaz prise est à 90 %. 
Le diamètre de la colonne est calculé en tête en prenant le débit de vapeur 
de tête de la colonne qG (m3.s-1). 
}& = Ð 4. ×Ñ. 0,9.0,8. ^Ñ 




Le diamètre calculé correspond au diamètre de tête de la colonne, il est 
donc nécessaire de calculer et vérifier le diamètre du bas de la colonne au même 
point d’engorgement. 
F.2 LE CALCUL DE LA HAUTEUR DE LA 
COLONNE 
F.2.1 La hauteur de la colonne garnie  
Le garnissage choisi pour le dimensionnement de la colonne HIDiC a une 
hauteur équivalente à un étage théorique (HEPT) de 0,33. La hauteur de 
garnissage de la colonne se calcul donc à partir de la HEPT et le nombre d’étages 
théoriques (NET). 
F.2.2 La hauteur de la colonne à plateau  
La relation suivante permet de calculer la hauteur de la colonne à plateau. & = (4 − 1).  + 2Ø> 
Avec, 
HC la hauteur de la colonne (m) 
HP l’espacement entre plateaux (m) 
HZD la hauteur des zones de désengagement en pied et en tête de colonne 
(fixée à 0,50m chacune). 
 
 




Annexe G :   LES SCRIPTS VBA 
G.1 LE SCRIPT AU COMPRESSEUR 
Sub OnCalculationStart() 
Rend_Is = 0.7 
Module.HeatDutySupplied = (1-Rend_Is)/Rend_Is*(Project.Streams("2is").enthalpyflux - Project.Streams("Strip 
Vap").enthalpyflux) 
End Sub 
G.2 LE SCRIPT POUR LES SPECIFICATIONS 
G.2.1 La colonne d’appauvrissement 
Sub OnCalculationStart() 
TauxRecupHeptane = 0.98 
Module.SpecificationsValues(1) =  TauxRecupHeptane * Project.Streams("Alim").PartialMolarFlowrate(2) 
End Sub 
G.2.2 La colonne d’enrichissement 
Sub OnCalculationStart() 
TauxRecupCyclohexane = 0.98 
Module.SpecificationsValues(1) =  TauxRecupCyclohexane * Project.Streams("Alim").PartialMolarFlowrate(1) 
End Sub 
G.3 LE COUPLAGE THERMIQUE 
G.3.1 Module Script « HeatDuty » 
Function OnCalculation() 
OnCalculation = True 
Module.parameter(1)=Qi uniforme ‘« Qi uniforme est la chaleur à répartir le long de la colonne HIDiC uniformément » 
End Function 
G.3.2 La colonne d’appauvrissement 
Sub OnCalculationStart() 
For i = 1 to N-1  ' Afin de ne pas prendre en compte le bouilleur, le dernier étage est l’étage N-1 
Module.HeatDuties(i) = - Project.Modules("HeatDuty").Parameter(1) / Project.Streams("Feed").MolarFlowrate 
 Next 
End Sub 
G.3.3 La colonne d’enrichissement 
Sub OnCalculationStart() 
For i = 2 to N    ' Afin de ne pas prendre en compte le condenseur, le premier étage est l’étage 2 
Module.HeatDuties(i) = Project.Modules("HeatDuty").Parameter(1)/Project.Streams("AlimRect").MolarFlowrate  
Next 
End Sub 
G.4 LES COÛTS DE LA COLONNE GARNIE 
Dans le script du module permettant le calcul de CAPEX de la colonne, le 
diamètre et la hauteur sont déterminés en premier, les coûts des équipements sont 
ensuite calculés. 




G.4.1 Le CAPEX 
Nomenclature : 
      'NET             : Nombre d'étages théorique 
      'NC              : Nombre de constituants 
      'DTot    kmol/h  : Débit molaire total des alimentations 
      'T_K(i) K       : Température de l'étage théorique i de la colonne 
      'P_Atm(i) atm    : pression de l'étage théorique i de la colonne 
      'Xl(i)           : fraction molaire liquide du constituant le plus léger à l'étage théorique i de la colonne  de rectification 
      'Yv(i)           : fraction molaire vapeur du constituant le plus léger à l'étage théorique i de la colonne de rectification 
      'MuL(i) Pa.s     : Viscosité dynamique du liquide de l'étage théorique i de la colonne de rectification 
      'RhoL(i) kg/m3   : Masse volumique du liquide à l'étage théorique i de la colonne de rectification 
      'MwL(i) kg/kmol  : Masse molaire du liquide à l'étage théorique i de la colonne de rectification 
      'DL_mol(i) kmol/s: Débit molaire du liquide à l'étage théorique i de la colonne de rectification 
      'DL_mass(i) kg/s : Débit massique du liquide à l'étage théorique i de la colonne de rectification 
      'DL_vol(i) m3/s  : Débit volumique du liquide à l'étage théorique i de la colonne de rectification 
      'RhoV(i) kg/m3   : Masse volumique de la vapeur à l'étage théorique i de la colonne de rectification 
      'MwV(i) kg/kmol  : Masse molaire de la vapeur à l'étage théorique i de la colonne de rectification 
      'DV_mol(i) kmol/s: Débit molaire de la vapeur à l'étage théorique i de la colonne de rectification 
      'DV_mass(i) kg/s : Débit massique de la vapeur à l'étage théorique i de la colonne de rectification 
      'DV_vol(i) m3/s  : Débit volumique de la vapeur à l'étage théorique i de la colonne de rectification 
      'Dc_R(i) m       : Diamètre de l'étage théoriquei de la colonne de rectification 
      'Ac_R(i) m²      : Section droite à l'étage théorique i de la colonne de rectification 
      'Ac_R_Max m²     : Section droite maximale de la colonne de rectification 
      'Gop(i) kg/m²/s  : Débit spécifique de gaz à l'étage théorique i de la colonne de rectification 
      'Ge(i)  kg/m²/s  : Débit spécifique de gaz à l'engorgement à l'étage théoriquei de la colonne de rectification 
      'Yf(i)           : L'ordonnée à l'engorgement du diagramme de Lobo à l'étage théorique i de la colonne de rectification 
       'Fg (m²/m3) : Facteur de garnissage 
      'F(i)            : Facteur d'écoulement à l'étage théorique i de la colonne de rectification 
      'Dc_R_Max m      : Diamètre maximale de la colonne 
' ------------------------------------------------------------------------------------------------------ 
'  --> PRE DIMENSIONNEMENT DU DIAMETRE DE LA COLONNE D’ENRICHISSEMENT "RECTIFYING" 
' ------------------------------------------------------------------------------------------------------ 
' --> Calcul des propriétés à la fin des calculs 
' 
   Function OnCalculation() 
   OnCalculation     = true 
    ModuleName = "Rectifying" 
    Set Md = project.Modules(ModuleName) 
    ' 
    dim calc 
    set calc = Md.VBSCalculator       ' calculator du courant 
    res = Init_Calc(calc) 
    ' 
    NET = Md.NET                 ' nombre d'étages 
    NC = Md.VBSCompounds.Count   ' nombre de constituants 
    DTot = Md.DTOTAL             ' Débit molaire total des alimentations 
    ' 
    ' ---> Dans ce cas, un flash du courant est effectué puis calculé pour les 2 phases : le CpL et CpV, mais aussi les débits sont 
spécifiés molaire ou massique pour les résultats. 
    ' 
    Dim Yv(), Xl() 
    ReDim Yv(NC-1), Xl(NC-1) 
    '----------------------------------------------------- 
    'CALCULS DES PROPRIETES DES PHASES LIQUIDE ET VAPEUR 
    '----------------------------------------------------- 
     ' Déclarer tous les vecteurs pour avoir un profil de chaque paramètre et propriété le long de la colonne : 
 
      Dim T_K(), P_Atm(), MuL() , RhoL(), MwL(), DL_mol() , DL_mass() , DL_vol() 
      ReDim T_K(NET-1), P_Atm(NET-1),MuL(NET-1) , RhoL(NET-1), MwL(NET-1), DL_mol(NET-1) , DL_mass(NET-1) , 
DL_vol(NET-1) 
      Dim RhoV(), MwV(), DV_mol() , DV_mass() , DV_vol() 
      ReDim  RhoV(NET-1), MwV(NET-1), DV_mol(NET-1) , DV_mass(NET-1) , DV_vol(NET-1) 
      Dim Dc_R() , Ac_R() , Ac_R_Max , Gop() , Ge() , Yf() , F(), Dc_R_Max 
      ReDim Dc_R(NET-1) , Ac_R(NET-1) , Gop(NET-1) , Ge(NET-1) , Yf(NET-1) , F(NET-1) 
 
For i = 2  to NET                            ' Afin de ne pas prendre en compte le condenseur, le premier étage est l’étage 2 
 
       T_K(i-1) = Md.Temperatures(i) 
       P_Atm(i-1) = Md.Pressures(i) 
        




' Calculs pour la phase liquide en chaque étage 
'------------------------------------------------------------------------------- 
        For c = 1 to NC 
            Xl(c-1) = Md.LiquidMolarFractions(c, i) 
        Next 
           MuL(i-1) = calc.PcalcMuL(T_K(i-1),P_Atm(i-1),Xl)                     ' viscosité (Pa.s) 
           RhoL(i-1) = calc.PcalcRhoL(T_K(i-1),P_Atm(i-1),Xl)*1000              ' masse volumique (kg/m3) 
           MwL(i-1) = calc.PCalcExtendedMwL(T_K(i-1),P_Atm(i-1),Xl)             ' masse molaire (g/mol) 
           DL_mol(i-1) = Md.LiquidMolarFlowrates(i) * Md.DTOTAL             ' debit molaire (kmol/h) 
'******************************************************** 
' Calcul du débit massique  du liquide pour chaque étage en kg/s 
          DL_mass(i-1) = (DL_mol(i-1) * MwL(i-1))/3600 
'******************************************************** 
' Calcul du débit volumique du liquide en m3/s 
           DL_vol(i-1) = DL_mass(i-1) / RhoL(i-1) 
           ' Calculs pour la phase vapeur 
'------------------------------------------------------------------------------- 
        For c = 1 to NC 
               Yv(c-1) = Md.VaporMolarFractions(c, i) 
        Next 
           RhoV(i-1) = calc.PcalcRhoV(T_K(i-1),P_Atm(i-1),Yv)*1000              ' masse volumique (kg/m3) 
           MwV(i-1) = calc.PCalcExtendedMwV(T_K(i-1),P_Atm(i-1),Yv)             ' masse molaire (g/mol) 
           DV_mol(i-1) = Md.VaporMolarFlowrates(i) * Md.DTOTAL        ' débit molaire (kmol/h) 
'******************************************************** 
' Calcul du débit massique de la vapeur en kg/s 
           DV_mass(i-1) = (DV_mol((i-1)) * MwV((i-1)))/3600 
'******************************************************** 
' Calcul du débit volumique de la vapeur en m3/s 
           DV_vol(i-1) = DV_mass((i-1)) / RhoV((i-1)) 
     OnCalculationEnd = True 
    '----------------------------------------------------- 
    ' ESTIMATION DU DIAMETRE DE COLONNE D’ENRICHISSEMENT "Rectifying",  
    '----------------------------------------------------- 
g = 9.81   'm/s² 
MuEau = 0.001 'Pa.s 
Fg = 157 
Project.UserValues(‘’Fg‘’) = Fg 
'***************************************************************** 
' Calcul du facteur d'écoulement F en chaque étage théorique 
F(i-1) = (DL_mass(i-1)/DV_mass(i-1))* sqr (RhoV(i-1)/RhoL(i-1)) 
'***************************************************************** 
' Calcul de l'ordonnée à l'engorgement du diagramme de Lobo Yf 
Yf(i-1) = exp(-(1.023*log(F(i-1))+0.1065*(log(F(i-1)))^2+3.89)) 
'***************************************************************** 
' Calcul du débit spécifique de gaz à l'engorgement (kg/m²/s) 
Ge(i-1) = sqr ((Yf(i-1)*g*RhoV(i-1)*RhoL(i-1))/(Fg*(MuL(i-1)/MuEau)^0.2)) 
'***************************************************************** 
' Calcul du débit spécifique de gaz Gop (kg/m²/s) 
  Tau = 0.8 
  Project.UserValues("Tau") = Tau 
Gop(i-1) = Ge(i-1)*Tau 
    '----------------------------------------------------- 
    '   CALCUL DU DIAMETRE DE COLONNE "Rectifying", Dc_R 
    '----------------------------------------------------- 
'***************************************************************** 
' Calcul de l'aire de la colonne Ac_R (m²) 
Ac_R(i-1) = DV_mass(i-1)/Gop(i-1) 
  Ac_R_Max = Ac_R(0) 
             If Ac_R(i-1) > Ac_R_Max Then 
                Ac_R_Max = Ac_R(i-1) 
            End If 
'***************************************************************** 
Dc_R (i-1) = sqr(Ac_R(i-1)*4/3.141592654) 
     Dc_R_Max = Dc_R(0) 
             If Dc_R(i-1) > Dc_R_Max Then 
                Dc_R_Max = Dc_R(i-1) 
            End If 
            Project.UserValues("Dc_R_Max") = Dc_R_Max 
Next 
' ------------------------------------------------------------------------------------------------------ 
'  --> PRE DIMENSIONNEMENT DE LA HAUTEUR Hc_R DE LA COLONNE "RECTIFYING" 





' Garnissage dont 1m = 3 ET 
Hc_R = (NET-1)/3 
 'En ajoutant les zones de dégagement en tête et en pied de colonne et les espacements pour la redistribution liquide, 30 % sont 
rajouté pour le calcul de la hauteur totale. 
Hc_totr = Hc_R + (0.3 * Hc_R) 
Project.UserValues("Hc_totr") = Hc_totr 
' ------------------------------------------------------------------------------------------------------ 
'  --> CALCUL DU CAPEX 
'Toutes les valeurs et équations proviennent du livre : 
'Kiss, A. A. (2013). Advanced Distillation Technologies: Design, Control and Applications 
' ------------------------------------------------------------------------------------------------------ 
'Fm : facteur du matériau 
'Fp : facteur dépendant de la pression 
'Fc : facteur de coût 
P=Md.P(2)                                                       ' (atm) la pression au plateau 1 est la même dans toute la colonne 
P_R = P * 1.013                                                 ' Convertir la pression en bar 
'Indice du coût de l'équipement en 2011, Marshall & Swift 
M_S = 1536.5 
'***************************************************************** 
' Coût de la calandre ($) 
Fm_calandre = 3.67                                                'facteur Fm solide acier inoxydable 
Fp_calandre = 1 + 0.0074 *(P_R-3.48) + 0.00023 * (P_R-3.48)^2     'P_S (bar) 
Fc_calandre = Fm_calandre * Fp_calandre 
' Coût Achat + installation ($) 
coût_colonne_R = 1.5*(((M_S/280)*(957.9*Dc_R_Max^1.066*Hc_totr^0.802*Fc_calandre)) + 
((M_S/280)*(957.9*Dc_R_Max^1.066*Hc_totr^0.802)*(2.18+Fc_calandre))) 
      Project.UserValues("coût_colonne_R") = coût_colonne_R 
      Project.UserValues("Fc_calandre") = Fc_calandre 
'***************************************************************** 
' Coût du garnissage ($) 
' Garnissage dont 1m3 coûte 2000 
coût_garnissage_euro = (Hc_R * Ac_R_Max)* 2000             'prix en euros 
coût_garnissage_R = coût_garnissage_euro * 1.40               'prix en $ valeur moyenne du cours de l'euro en 2011 
        Project.UserValues("coût_garnissage_R") = coût_garnissage_R 
'***************************************************************** 
' Coût du condenseur ($) 
'Données pour un échangeur dont la paroi et les tubes sont en acier inoxydable 
Fm_cond = 3.75 
Fd_cond = 0 
Fp_cond = 0.55 
Fc_cond = Fm_cond*(Fd_cond+Fp_cond) 
'Coefficient de transfert thermique (W/m²/K) 
U_cond = 850 
'Puissance à apporter au condenseur (kW) 
P_condenseur = Project.Modules("Rectifying").QC 
P_cond = P_condenseur *1000* 4.18/3600 
'Températures pour calculer le delta T (K) 
Tc1 = Md.T(1)                'température au condenseur 
Tf1 = 333.15                 'température que l'on impose, on rejette une eau au maximum à 60°C 
Tc2= Tc1 
Tf2 = 293.15                 'température que l'on impose, température de l'eau du réseau = 20°C 
' le calcul de deltaT est le suivant 
deltaT = ((Tc1-Tf1)-(Tc2-Tf2))/(log((Tc1-Tf1)/(Tc2-Tf2))) 
'Calcul de l'aire échange (m²) 
Acond =P_cond/(U_cond*deltaT) 
' Coût du condenseur  (achat + installation) ($) 
CAPEX_cond = (M_S/280)*(474.7*Acond^0.65*Fc_cond) + (M_S/280)*(957.9*Acond^0.65*(2.29+Fc_cond)) 
           Project.UserValues("CAPEX_cond") = CAPEX_cond 
    '----------------------------------------------------- 
    '   EVALUATION DU CAPEX DE LA COLONNE "RECTIFYING" 
    '----------------------------------------------------- 
CAPEX_R_Colonne = coût_colonne_R + coût_garnissage_R 
 CAPEX_R =    CAPEX_R_Colonne  + CAPEX_cond 
Project.UserValues("CAPEX_R_Colonne") = CAPEX_R_Colonne 
    set calc = nothing 
' ------------------------------------------------------------------------------------------------------ 
'  --> CALCUL DU COÛT D'ACHAT DU COMPRESSEUR 
'Toutes les valeurs et équations proviennent du livre : 
'Kiss, A. A. (2013). Advanced Distillation Technologies: Design, Control and Applications 
' ----------------------------------------------------------------------------------------------------- 




 OnCalculationEnd = true 
 'Indice du coût de l'équipement en 2011, Marshall & Swift 
  M_S = 1536.5 
  'Facteur de coût 
   Fc_comp = 1     'facteur pour un compresseur comportant un moteur centrifuge 
  'Récupération de la puissance consommée par le compresseur en kW 
  W1 = Project.Modules("Compresseur").HeatDutySupplied 
  W2 = Project.Modules("Compresseur bis").HeatDutySupplied 
  W =  W1 + W2 
   W_comp = W*4.18/3600 
  'Facteur de coût 
   Fc_comp = 1     'facteur pour un compresseur comportant un moteur centrifuge 
  'Coût du compresseur à l'achat ($) 
   CAPEX_comp = (M_S/280)*(664.1*W_comp^0.82*Fc_comp) 
   Project.UserValues("CAPEX_comp") = CAPEX_comp 
' ------------------------------------------------------------------------------------------------------ 
'  --> PRE DIMENSIONNEMENT DU DIAMETRE DE LA COLONNE D’APPAUVRISSEMENT "STRIPPING" 
' ------------------------------------------------------------------------------------------------------ 
'' --> Calcul des propriétés à la fin des calculs 
'    '    ModuleName = "Stripping" 
    Set Md = project.Modules(ModuleName) 
    '    'dim calc 
    set calc = Md.VBSCalculator       ' calculator du courant 
    res = Init_Calc(calc) 
    '    NET = Md.NET                 ' nombre d'étages 
    NC = Md.VBSCompounds.Count   ' nombre de constituants 
    DTot = Md.DTOTAL             ' Débit molaire total des alimentations 
    '----------------------------------------------------- 
    'CALCULS DES PROPRIETES DES PHASES LIQUIDE ET VAPEUR 
    '----------------------------------------------------- 
    ' Déclarer tous les vecteurs pour avoir un profil de chaque paramètre et propriété le long de la colonne   
      Dim Dc_S() , Ac_S() , Dc_S_Max, Ac_S_Max 
      ReDim Dc_S(NET-1) , Ac_S(NET-1) 
    For i = 1  to NET-1             
       T_K(i-1) = Md.Temperatures(i) 
        P_Atm(i-1) = Md.Pressures(i) 
      ' Calculs pour la phase liquide en chaque étage 
'------------------------------------------------------------------------------- 
        For c = 1 to NC 
            Xl(c-1) = Md.LiquidMolarFractions(c, i) 
        Next 
           MuL(i-1) = calc.PcalcMuL(T_K(i-1),P_Atm(i-1),Xl)                     ' viscosité (Pa.s) 
           RhoL(i-1) = calc.PcalcRhoL(T_K(i-1),P_Atm(i-1),Xl)*1000              ' masse volumique (kg/m3) 
           MwL(i-1) = calc.PCalcExtendedMwL(T_K(i-1),P_Atm(i-1),Xl)             ' masse molaire (g/mol) 
           DL_mol(i-1) = Md.LiquidMolarFlowrates(i) * Md.DTOTAL             ' debit molaire (kmol/h) 
'******************************************************** 
' Calcul du débit massique  du liquide pour chaque étage en kg/s 
           DL_mass(i-1) = (DL_mol(i-1) * MwL(i-1))/3600 
'******************************************************** 
' Calcul du débit volumique du liquide en m3/s 
           DL_vol(i-1) = DL_mass(i-1) / RhoL(i-1) 
' Calculs pour la phase vapeur en chaque étage 
'------------------------------------------------------------------------------- 
        For c = 1 to NC 
               Yv(c-1) = Md.VaporMolarFractions(c, i) 
        Next 
           RhoV(i-1) = calc.PcalcRhoV(T_K(i-1),P_Atm(i-1),Yv)*1000              ' masse volumique (kg/m3) 
           MwV(i-1) = calc.PCalcExtendedMwV(T_K(i-1),P_Atm(i-1),Yv)             ' masse molaire (g/mol) 
           DV_mol(i-1) = Md.VaporMolarFlowrates(i) * Md.DTOTAL        ' débit molaire (kmol/h) 
'******************************************************** 
' Calcul du débit massique de la vapeur en kg/s 
           DV_mass(i-1) = (DV_mol((i-1)) * MwV((i-1)))/3600 
'******************************************************** 
' Calcul du débit volumique de la vapeur en m3/s 
           DV_vol(i-1) = DV_mass((i-1)) / RhoV((i-1)) 
     OnCalculationEnd = True 
    '----------------------------------------------------- 
    ' ESTIMATION DU DIAMETRE DE COLONNE "STRIPPING" 
    '----------------------------------------------------- 
g = 9.81   'm/s² 
MuEau = 0.001 'Pa.s 




Fg = 157 
Project.UserValues(‘’Fg‘’) = Fg 
'***************************************************************** 
' Calcul du facteur d'écoulement F 
F(i-1) = (DL_mass(i-1)/DV_mass(i-1))* sqr (RhoV(i-1)/RhoL(i-1)) 
'***************************************************************** 
' Calcul de l'ordonnée à l'engorgement du diagramme de Lobo Yf 
Yf(i-1) = exp(-(1.023*log(F(i-1))+0.1065*(log(F(i-1)))^2+3.89)) 
'***************************************************************** 
' Calcul du débit spécifique de gaz à l'engorgement (kg/m²/s) 
Ge(i-1) = sqr ((Yf(i-1)*g*RhoV(i-1)*RhoL(i-1))/(Fg*(MuL(i-1)/MuEau)^0.2)) 
'***************************************************************** 
' Calcul du débit spécifique de gaz Gop (kg/m²/s) 
  Tau = 0.8 
  Project.UserValues("Tau") = Tau 
Gop(i-1) = Ge(i-1)*Tau 
    '----------------------------------------------------- 
    '   CALCUL DU DIAMETRE DE COLONNE "STRIPPING", Dc_S 
    '----------------------------------------------------- 
'***************************************************************** 
' Calcul de l'aire de la colonne Ac_S (m²) 
Ac_S(i-1) = DV_mass(i-1)/Gop(i-1) 
             Ac_S_Max = Ac_S(0) 
             If Ac_S(i-1) > Ac_S_Max Then 
                Ac_S_Max = Ac_S(i-1) 
            End If 
'***************************************************************** 
Dc_S(i-1) = sqr(Ac_S(i-1)*4/3.141592654) 
  'Dc_S1 = Dc_S(0) 
            
              Dc_S_Max = Dc_S(0) 
             If Dc_S(i-1) > Dc_S_Max Then 
                Dc_S_Max = Dc_S(i-1) 
            End If        
'Calcul du diamètre de la colonne externe de la colonne concentrique : 
  A_int = (3.141592654*Project.UserValues("Dc_R_Max")^2)/4 
  A_ext = (3.141592654*Dc_S_Max^2)/4 
Dc_tot = sqr( ((A_int+A_ext)*4)/3.141592654)  ' le diamètre de la colonne extérieure correspond au diamètre de la somme des 
sections  de la Stripping et de la Rectifying 
       Next 
' ------------------------------------------------------------------------------------------------------ 
'  --> PRE DIMENSIONNEMENT DE LA HAUTEUR Hc_S DE LA COLONNE "STRIPPING" 
' ------------------------------------------------------------------------------------------------------ 
' Garnissage dont 1m = 3 ET 
Hc_S = (NET-1)/3 
 Project.UserValues("Hc_S")= Hc_S 
Hc_tots = Hc_S + 0.3*Hc_S 
Project.UserValues("Hc_tots")=Hc_tots 
' ------------------------------------------------------------------------------------------------------ 
'  --> CALCUL DU CAPEX 
'Toutes les valeurs et équations proviennent du livre : 
'Kiss, A. A. (2013). Advanced Distillation Technologies: Design, Control and Applications 
' ------------------------------------------------------------------------------------------------------ 
'Fm : facteur du matériau 
'Fp : facteur dépendant de la pression 
'Fc : facteur de coût 
P=Md.P(1)                                                       ' (atm)  
P_S = P * 1.013                                                 ' (bar) 
'Indice du coût de l'équipement en 2011, Marshall & Swift 
M_S = 1536.5 
'***************************************************************** 
' Coût de la calandre ($) 
Fm_calandre_S = 3.67                                                'facteur Fm solide acier inoxydable 
Fp_calandre_S = 1 + 0.0074 *(P_S-3.48) + 0.00023 * (P_S-3.48)^2     'P_S (bar) 
Fc_calandre_S = Fm_calandre_S * Fp_calandre_S 
 
    ' Coût de le colonne ($) ( Achat + installation ): 
coût_colonne_S = 1.5* ((M_S/280)*(957.9*Dc_tot^1.066*Hc_tots^0.802*Fc_calandre_S) + 
((M_S/280)*(957.9*Dc_tot^1.066*Hc_tots^0.802)*(2.18+Fc_calandre_S))) 
       Project.UserValues("coût_colonne_S") = coût_colonne_S 
       Project.UserValues("Fc_calandre_S")=Fc_calandre_S 





' Coût du garnissage ($) 
' Garnissage dont 1m3 coûte 2000 euros 
coût_garnissage_euro_S = Hc_S * Ac_S_Max * 2000                              'prix en euros 
coût_garnissage_S = coût_garnissage_euro_S * 1.40          'prix en $ valeur moyenne du cours de l'euro en 2011 
     Project.UserValues("coût_garnissage_S") = coût_garnissage_S 
'***************************************************************** 
' Coût du bouilleur ($) 
'Données pour un échangeur dont la paroi et les tubes sont en acier inoxydable 
Fm_bouil = 3.75 
Fd_bouil = 0 
Fp_bouil = 0.55 
Fc_bouil = Fm_bouil*(Fd_bouil+Fp_bouil) 
'Coefficient de transfert thermique (W/m²/K) 
U_bouil = 280 
'Puissance à apporter au bouilleur (kW) 
P_bouilleur = Project.Modules("Stripping").QB 
P_bouil = (P_bouilleur *1000* 4.18)/3600 
'Températures pour calculer le delta T (K) 
Tc1 = 406.8                  'température que l'on impose (133.65 °C) 
Tf1 = Md.T(16) 
' Comme c'est simplement en monophasique, la différence des températures est : 
deltaT_S = Tc1-Tf1 
'Calcul de l'aire échange (m²) 
Abouil =P_bouil/(U_bouil*deltaT_S) 
' Coût du bouilleur ($) ( Achat + installatioin ) 
CAPEX_bouil = (M_S/280)*(474.7*Abouil^0.65*Fc_bouil) + (M_S/280)*(474.7*Abouil^0.65*(2.29+Fc_bouil)) 
     Project.UserValues("CAPEX_bouil")= CAPEX_bouil 
    '----------------------------------------------------- 
    '     EVALUATION DU CAPEX DE LA COLONNE "STRIPPING" 
    '----------------------------------------------------- 
CAPEX_S_colonne = coût_colonne_S + coût_garnissage_S 
CAPEX_S=     CAPEX_S_colonne +  CAPEX_bouil 
Project.UserValues("CAPEX_S_colonne") = CAPEX_S_colonne 
'Msgbox "Le CAPEX de la stripping est de " & FormatNumber(CAPEX_S_colonne,2) & " $" 
    set calc = nothing 
  '---------------------------------------------------------------------------------- 
  '                  CAPEX DE L'INSTALLATION 
  '---------------------------------------------------------------------------------- 
 CAPEX = CAPEX_S + CAPEX_R + CAPEX_comp 
 Module.Parameter(1) = CAPEX 
 'Project.UserValues("CAPEX") = CAPEX 
 'Msgbox "Le CAPEX de l'installation est de " & FormatNumber(CAPEX,2) & " $" 
  module.parameter(5) = Dc_S_Max 
  module.parameter(6) = Dc_R_Max 
  module.parameter(7) = Dc_tot 
  module.parameter(8) = Hc_tots 
  module.parameter(9) = Hc_totr 
  module.parameter(10) = CAPEX_S_colonne 
  module.parameter(11) = CAPEX_R_Colonne 
  module.parameter(12) = CAPEX_bouil 
  module.parameter(13) = CAPEX_cond 
  module.parameter(14) = CAPEX_comp 
  '---------------------------------------------------------------------------------- 
  '                              TAC $/an 
  '---------------------------------------------------------------------------------- 
  'Coût annuel de l'installation dans le cas où l'on souhaite un temps de retour sur investissement de 3 ans 
  TRI=3 
  TAC = (Module.Parameter(1)/TRI)+Project.Modules("EvalEco").Parameter(3) 
  module.parameter(2)=TAC 
End function 
Function Init_Calc(calc) 
   ierr = 0 
   calc.SetDll_Compounds(ierr) 
   calc.SetDll_ModelAndBinaries(ierr) 
   calc.SetDll_NumericalParameters(ierr) 
   Init_Calc = ierr 
End function 
' Cette routine est appelée pour imprimer les résultats de calcul 
Sub PrintResults 
   OnCalculationEnd = True 




   Module.PrintReport("=====================================================") 
   Module.PrintReport("Diamètre de la colonne stripping : "&FormatNumber(Project.UserValues("Dc_S_Max"),3)&" m") 
   Module.PrintReport("Diamètre de la colonne rectifying : "&FormatNumber(Project.UserValues("Dc_R_Max"),3)&" m") 
   Module.PrintReport("Diamètre de la colonne total : "&FormatNumber(Project.UserValues("Dc_tot"),3)&" m") 
   Module.PrintReport("Hauteur de la colonne stripping : "&FormatNumber(Project.UserValues("Hc_tots"),3)&" m") 
   Module.PrintReport("Hauteur de la colonne rectifying : "&FormatNumber(Project.UserValues("Hc_totr"),3)&" m") 
   Module.PrintReport("CAPEX de la colonne Stripping : "&FormatNumber(project.UserValues("CAPEX_S_colonne"),2)&" $") 
   Module.PrintReport("CAPEX de la colonne Rectifying : "&FormatNumber(project.UserValues("CAPEX_R_Colonne"),2)&" $") 
   Module.PrintReport("CAPEX du compresseur : "&FormatNumber(project.UserValues("CAPEX_comp"),2)&" $") 
   Module.PrintReport("CAPEX du condenseur : "&FormatNumber(Project.UserValues("CAPEX_cond"),2)&" $") 
   Module.PrintReport("CAPEX du rebouilleur : "&FormatNumber(Project.UserValues("CAPEX_bouil"),2)&" $") 
   Module.PrintReport("CAPEX de l'installation : "&FormatNumber(module.parameter(1),2)&" $") 
   Module.PrintReport("TAC de l'installation dans le cas où le TRI est de 3 ans: "&FormatNumber(module.parameter(2),2)&" $") 
   Module.PrintReport("Coût garnissage Rectif : "&FormatNumber(Project.UserValues("coût_garnissage_R"),2)&" $") 
   Module.PrintReport("Coût garnissage strip : "&FormatNumber(Project.UserValues("coût_garnissage_S"),2)&" $") 
   Module.PrintReport("Coût calandre rectif : "&FormatNumber(Project.UserValues("coût_colonne_R"),2)&" $") 
   Module.PrintReport("Coût calandre strip : "&FormatNumber(Project.UserValues("coût_colonne_S"),2)&" $") 
   Module.PrintReport("hauteur totale rectif : "&FormatNumber(Project.UserValues("Hc_totr"),2)&" m") 
   Module.PrintReport("hauteur totale strip : "&FormatNumber(Project.UserValues("Hc_tots"),2)&" m") 
   Module.PrintReport("Fc_calandre rectif: "&FormatNumber(Project.UserValues("Fc_calandre"),2)&" -") 
   Module.PrintReport("Fc_calandre strip: "&FormatNumber(Project.UserValues("Fc_calandre_S"),2)&"- ") 
end Sub 
G.4.2 L’OPEX et le TAC 
Function OnCalculation() 
  'Récupération de la puissance consommée par le compresseur en kcal.h-1 
  W1 = Project.Modules("Compresseur").HeatDutySupplied 
  W2 = Project.Modules("Compresseur bis").HeatDutySupplied 
  W = W1 + W2 
  'Récupération de la chaleur au bouilleur en kcal.h-1 
  Qb = Project.Modules("Stripping").Qb 
    'Récupération de la chaleur au condenseur en kcal.h-1 
  Qc = Project.Modules("Rectifying").Qc 
    'Calcul du coût de fonctionnement du compresseur 
  CoûtComp = W*(4.18/3600)*0.088*6600  'CoûtComp ($) = W(kW) * CoûtElec($kWh-1)  * DureeFonctionnement(h) 
    'Calcul du coût de fonctionnement du rebouilleur 
  CoûtReb = Qb*4.18/(18*2163)*0.396*6600 'CoûtReb ($) = Qb(kJ.h-1)/(M(kg.kmol-1)*DHvap(kJ.kg-1)) * CoûtVap($kmol-1)  * 
DureeFonctionnement (h) 
    'Calcul du coût de fonctionnement du condenseur 
  CoûtCond = Qc*4.18/(18*4.18*(60-20))*0.00126*6600 'CoûtCond ($) = Qc(kJ.h-1)/(M(kg.kmol-1)*Cp(kJ.kg-1.K-1)*DT(K)) * 
CoûtEau($kmol-1) * DureeFonctionnement (h) 
    'CoûtComp + CouReb + CoûtCond : OpEx 
  OPEX = CoûtComp + CoûtReb + CoûtCond 
  Module.parameter(3) = OPEX 
  Module.parameter(6) = CoûtReb 
  Module.parameter(7) = CoûtComp 
  Module.parameter(8) = CoûtCond 
  Module.parameter(9) = Project.Modules("Compresseur bis").Parameter(3) 
  'Minimiser TAC = OpEx + CapEx 
  Module.Parameter(5) = Module.Parameter(3)+ Module.Parameter(4)/3  'Module.parameter(4)/ 3 = CapEx avec temps sur retour 
d'investissement = 3 ans 
OnCalculation = True 
End Function 
Sub PrintResults 
   OnCalculationEnd = True 
   Module.PrintReport("=====================================================") 
   Module.PrintReport("OPEX: "&FormatNumber(module.parameter(3),2)&" $") 
   Module.PrintReport("TAC: "&FormatNumber(module.parameter(5),2)&" $") 
end Sub 
G.5 LES COÛTS DE LA COLONNE À PLATEAU 
G.5.1 Le CAPEX 
' ------------------------------------------------------------------------------------------------------ 
'  --> PRE DIMENSIONNEMENT DU DIAMETRE DE LA COLONNE "RECTIFYING" 
' ------------------------------------------------------------------------------------------------------ 




    'Nomenclature : 
      'NET             : Nombre d'étages théorique 
      'NC              : Nombre de constituants 
      'DTot    kmol/h  : Débit molaire total des alimentations 
      'T_K(i) K       : Température de l'étage théorique i de la colonne 
      'P_Atm(i) atm    : pression de l'étage théorique i de la colonne 
      'Xl(i)           : fraction molaire liquide du constituant le plus léger à l'étage théorique i de la colonne  de rectification 
      'Yv(i)           : fraction molaire vapeur du constituant le plus léger à l'étage théorique i de la colonne de rectification 
      'MuL(i) Pa.s     : Viscosité dynamique du liquide de l'étage théorique i de la colonne de rectification 
      'RhoL(i) kg/m3   : Masse volumique du liquide à l'étage théorique i de la colonne de rectification 
      'MwL(i) kg/kmol  : Masse molaire du liquide à l'étage théorique i de la colonne de rectification 
      'DL_mol(i) kmol/s: Débit molaire du liquide à l'étage théorique i de la colonne de rectification 
      'DL_mass(i) kg/s : Débit massique du liquide à l'étage théorique i de la colonne de rectification 
      'DL_vol(i) m3/s  : Débit volumique du liquide à l'étage théorique i de la colonne de rectification 
      'RhoV(i) kg/m3   : Masse volumique de la vapeur à l'étage théorique i de la colonne de rectification 
      'MwV(i) kg/kmol  : Masse molaire de la vapeur à l'étage théorique i de la colonne de rectification 
      'DV_mol(i) kmol/s: Débit molaire de la vapeur à l'étage théorique i de la colonne de rectification 
      'DV_mass(i) kg/s : Débit massique de la vapeur à l'étage théorique i de la colonne de rectification 
      'DV_vol(i) m3/s  : Débit volumique de la vapeur à l'étage théorique i de la colonne de rectification 
      'Dc_R(i) m       : Diamètre de l'étage théoriquei de la colonne de rectification 
      'Ac_R(i) m²      : Section droite à l'étage théorique i de la colonne de rectification 
      'Ac_R_Max m²     : Section droite maximale de la colonne de rectification 
      'Yf(i)           : L'ordonnée à l'engorgement du diagramme de Fair à l'étage théorique i de la colonne de rectification 
      'F(i)            : Facteur d'écoulement à l'étage théorique i de la colonne de rectification 
      'Dc_R_Max m      : Diamètre  maximale de la colonne 
' --> Calcul des propriétés à la fin des calculs 
'   function OnCalculation() 
   OnCalculation     = true 
    ModuleName = "Rectifying" 
    Set Md = project.Modules(ModuleName) 
        dim calc 
    set calc = Md.VBSCalculator       ' calculator du courant 
    res = Init_Calc(calc) 
        NET = Md.NET                 ' nombre d'étages 
    NC = Md.VBSCompounds.Count   ' nombre de constituants 
    DTot = Md.DTOTAL             ' Débit molaire total des alimentations 
        Dim Yv(), Xl() 
    ReDim Yv(NC-1), Xl(NC-1) 
    '----------------------------------------------------- 
    'CALCULS DES PROPRIETES DES PHASES LIQUIDE ET VAPEUR 
    '----------------------------------------------------- 
     ' Déclarer tous les vecteurs pour avoir un profil de chaque paramètre et propriété le long de la colonne  
      Dim T_K(), P_Atm(), MuL() , RhoL(), MwL(), DL_mol() , DL_mass() , DL_vol() 
      ReDim T_K(NET-1), P_Atm(NET-1),MuL(NET-1) , RhoL(NET-1), MwL(NET-1), DL_mol(NET-1) , DL_mass(NET-1) , 
DL_vol(NET-1) 
      Dim RhoV(), MwV(), DV_mol() , DV_mass() , DV_vol() 
      ReDim  RhoV(NET-1), MwV(NET-1), DV_mol(NET-1) , DV_mass(NET-1) , DV_vol(NET-1) 
      Dim Dc_R() , Ac_R() , Ac_R_Max , Gop() , Ge() , Yf() , F(), Dc_R_Max , Ac_R_somme, Dc_R_somme 
      ReDim Dc_R(NET-1) , Ac_R(NET-1) , Gop(NET-1) , Ge(NET-1) , Yf(NET-1) , F(NET-1) 
      '----------------------------------------------------- 
    '----------------------------------------------------- 
    For i = 2  to NET                            
       T_K(i-1) = Md.Temperatures(i) 
       P_Atm(i-1) = Md.Pressures(i) 
' Calculs pour la phase liquide en chaque étage 
'------------------------------------------------------------------------------- 
        For c = 1 to NC 
            Xl(c-1) = Md.LiquidMolarFractions(c, i) 
       Next 
           MuL(i-1) = calc.PcalcMuL(T_K(i-1),P_Atm(i-1),Xl)                     ' viscosité (Pa.s) 
           RhoL(i-1) = calc.PcalcRhoL(T_K(i-1),P_Atm(i-1),Xl)*1000              ' masse volumique (kg/m3) 
           MwL(i-1) = calc.PCalcExtendedMwL(T_K(i-1),P_Atm(i-1),Xl)             ' masse molaire (g/mol) 
           DL_mol(i-1) = Md.LiquidMolarFlowrates(i) * Md.DTOTAL             ' debit molaire (kmol/h) 
'******************************************************** 
' Calcul du débit massique  du liquide pour chaque étage en kg/s 
          DL_mass(i-1) = (DL_mol(i-1) * MwL(i-1))/3600 
'******************************************************** 
' Calcul du débit volumique du liquide en m3/s 
           DL_vol(i-1) = DL_mass(i-1) / RhoL(i-1) 
' Calculs pour la phase vapeur en chaque étage 
'------------------------------------------------------------------------------- 




        For c = 1 to NC 
               Yv(c-1) = Md.VaporMolarFractions(c, i) 
        Next 
           RhoV(i-1) = calc.PcalcRhoV(T_K(i-1),P_Atm(i-1),Yv)*1000              ' masse volumique (kg/m3) 
           MwV(i-1) = calc.PCalcExtendedMwV(T_K(i-1),P_Atm(i-1),Yv)             ' masse molaire (g/mol) 
           DV_mol(i-1) = Md.VaporMolarFlowrates(i) * Md.DTOTAL        ' débit molaire (kmol/h) 
'******************************************************** 
' Calcul du débit massique de la vapeur en kg/s 
           DV_mass(i-1) = (DV_mol((i-1)) * MwV((i-1)))/3600 
'******************************************************** 
' Calcul du débit volumique moyen de la vapeur en m3/s 
           DV_vol(i-1) = DV_mass((i-1)) / RhoV((i-1)) 
     OnCalculationEnd = True 
    '----------------------------------------------------- 
    ' ESTIMATION DU DIAMETRE DE COLONNE "Rectifying", Dc 
    '----------------------------------------------------- 
'g = 9.81   'm/s² 
'MuEau = 0.001 'Pa.s 
'***************************************************************** 
' Calcul du facteur d'écoulement F    
F(i-1) = (DL_mass(i-1)/DV_mass(i-1))* sqr (RhoV(i-1)/RhoL(i-1)) 
  **************************************************************** 
' Calcul de l'ordonnée à l'engorgement du diagramme de Fair Yf   
Yf(i-1) = -1.542-(0.63513*log(F(i-1)))-(0.20097*log(F(i-1))^2) 
    Ge(i-1)= 10^Yf(i-1) 
    '***************************************************************** 
' Calcul du débit spécifique de gaz Gop (kg/m²/s) 
    Gop(i-1)= Ge(i-1) / sqr (RhoV(i-1)/(RhoL(i-1)-RhoV(i-1))) ' Vitesse des gaz à l'engorgement m/s 
          '----------------------------------------------------- 
    '   CALCUL DU DIAMETRE DE COLONNE "Rectifying", Dc_R 
    '----------------------------------------------------- 
'' Dc (m) 
Dc_R(i-1) = sqr((DV_vol(i-1)*4)/(0.8*Gop(i-1)*3.141592654)) 
                 Project.UserValues("Dc_R_Max") = Dc_R_Max 
   Ac_R(i-1)=  (3.141592654*(Dc_R(i-1) )^2) / 4 
    Ac_R_somme = Ac_R_somme + Ac_R(i-1) 
           Ac_R_Max = Ac_R_somme /(NET-1) 
Next 
' ------------------------------------------------------------------------------------------------------ 
'  --> PRE DIMENSIONNEMENT DE LA HAUTEUR Hc_R DE LA COLONNE "RECTIFYING" 
' ------------------------------------------------------------------------------------------------------ 
' Garnissage dont 1m = 3 ET 
   'Hc_R = (NET-1)/3 
       Hc_R = 1+((NET-1)*0.4572) 'Hauteur pour une efficacité de plateaux perforés à 100 % et un espacement de 1.5 ft 
        Hc_totr= Hc_R 
Project.UserValues("Hc_totr") = Hc_totr 
M_S = 1463.2 
'***************************************************************** 
' Coût de la calandre ($) 
coût_colonne_R = 1.5*((M_S/280)*(3919.32*Dc_R_Max^1.066*Hc_totr^0.802)) 'Facteur pour une pression entre 0 et 3.4 bar, C 
= 3919.32 (Olujic, 2006) 
'**************************************************************** 
    'Coût des plateaux ($): 
      coût_garnissage_R =   (M_S/280)*(97.243*Dc_R_Max^1.55*Hc_totr*1.5)   ' '1.5 ft : espacement entre plateau 
'***************************************************************** 
' Coût du condenseur ($) 
U_cond = 1000 
'Puissance à apporter au condenseur (kW) 
P_condenseur = Project.Modules("Rectifying").QC 
P_cond = P_condenseur *1000* 4.18/3600 
Tc1 = Md.T(1)                'température au condenseur 
Tf1 = 333.15                 'température que l'on impose, on rejette une eau au maximum à 40°C 
Tc2= Tc1 
Tf2 = 293.15                 'température que l'on impose, température de l'eau du réseau = 20°C 
' Le calcul de deltaT est le suivant 
deltaT = ((Tc1-Tf1)-(Tc2-Tf2))/(log((Tc1-Tf1)/(Tc2-Tf2))) 
'Calcul de l'aire échange (m²) 
Acond =P_cond/(U_cond*deltaT) 
' Coût du condenseur  (achat + installation) ($) 
CAPEX_cond = (M_S/280)*(1609.13*Acond^0.65)     'Facteur pour un condenseur C = 1609.13 (Olujic, 2006) 
     Project.UserValues("CAPEX_cond") = CAPEX_cond 




    '----------------------------------------------------- 
    '   EVALUATION DU CAPEX DE LA COLONNE "RECTIFYING" 
    '----------------------------------------------------- 
CAPEX_R_Colonne = coût_colonne_R + coût_garnissage_R 
 CAPEX_R =    CAPEX_R_Colonne  + CAPEX_cond 
Project.UserValues("CAPEX_R_Colonne") = CAPEX_R_Colonne 
    set calc = nothing 
' ------------------------------------------------------------------------------------------------------ 
'  --> CALCUL DU COÛT D'ACHAT DU COMPRESSEUR 
' ------------------------------------------------------------------------------------------------------ 
 OnCalculationEnd = true 
 'Indice du coût de l'équipement en 2008, Marshall & Swift 
  M_S = 1463.2 
    'Récupération de la puissance consommée par le compresseur en kW 
  W = Project.Modules("Compresseur").IsentropicPower 
   W_comp = W*4.18/3600 
    'Coût du compresseur à l'achat ($) 
   CAPEX_comp = (M_S/280)*(2047.24*W_comp^0.82)  ' Expression valide pour une puissance entre 22 kW et 7457 kW 
  Project.UserValues("CAPEX_comp") = CAPEX_comp 
' ------------------------------------------------------------------------------------------------------ 
'  --> PRE DIMENSIONNEMENT DU DIAMETRE DE LA COLONNE "STRIPPING" 
' ------------------------------------------------------------------------------------------------------ 
'' --> Calcul des propriétés à la fin des calculs 
'    ModuleName = "Stripping" 
    Set Md = project.Modules(ModuleName) 
    set calc = Md.VBSCalculator       ' calculator du courant 
    res = Init_Calc(calc) 
    NET = Md.NET                 ' nombre d'étages 
    NC = Md.VBSCompounds.Count   ' nombre de constituants 
    DTot = Md.DTOTAL             ' Débit molaire total des alimentations 
   '----------------------------------------------------- 
    'CALCULS DES PROPRIETES DES PHASES LIQUIDE ET VAPEUR 
    '----------------------------------------------------- 
      Dim Dc_S() , Ac_S() , Dc_S_Max, Ac_S_Max , Dc_S_Moy , Dc_S_somme 
      ReDim Dc_S(NET-1) , Ac_S(NET-1) 
    For i = 1  to NET-1            ' on retire l'étage correspondant au bouilleur 
        T_K(i-1) = Md.Temperatures(i) 
        P_Atm(i-1) = Md.Pressures(i) 
'------------------------------------------------------------------------------- 
' Calculs pour la phase liquide 
'------------------------------------------------------------------------------- 
        For c = 1 to NC 
            Xl(c-1) = Md.LiquidMolarFractions(c, i) 
        Next 
           MuL(i-1) = calc.PcalcMuL(T_K(i-1),P_Atm(i-1),Xl)                     ' viscosité (Pa.s) 
           RhoL(i-1) = calc.PcalcRhoL(T_K(i-1),P_Atm(i-1),Xl)*1000              ' masse volumique (kg/m3) 
           MwL(i-1) = calc.PCalcExtendedMwL(T_K(i-1),P_Atm(i-1),Xl)             ' masse molaire (g/mol) 
           DL_mol(i-1) = Md.LiquidMolarFlowrates(i) * Md.DTOTAL             ' debit molaire (kmol/h) 
'******************************************************** 
' Calcul du débit massique  du liquide pour chaque étage en kg/s 
           DL_mass(i-1) = (DL_mol(i-1) * MwL(i-1))/3600 
'******************************************************** 
' Calcul du débit volumique du liquide en m3/s 
           DL_vol(i-1) = DL_mass(i-1) / RhoL(i-1) 
' Calculs pour la phase vapeur 
'------------------------------------------------------------------------------- 
        For c = 1 to NC 
               Yv(c-1) = Md.VaporMolarFractions(c, i) 
        Next 
           RhoV(i-1) = calc.PcalcRhoV(T_K(i-1),P_Atm(i-1),Yv)*1000              ' masse volumique (kg/m3) 
           MwV(i-1) = calc.PCalcExtendedMwV(T_K(i-1),P_Atm(i-1),Yv)             ' masse molaire (g/mol) 
           DV_mol(i-1) = Md.VaporMolarFlowrates(i) * Md.DTOTAL        ' débit molaire (kmol/h) 
'******************************************************** 
' Calcul du débit massique moyen de la vapeur en kg/s 
           DV_mass(i-1) = (DV_mol((i-1)) * MwV((i-1)))/3600 
'******************************************************** 
' Calcul du débit volumique moyen de la vapeur en m3/s 
           DV_vol(i-1) = DV_mass((i-1)) / RhoV((i-1)) 
     OnCalculationEnd = True 
    '----------------------------------------------------- 
    ' ESTIMATION DU DIAMETRE DE COLONNE "STRIPPING", Dc 




    '----------------------------------------------------- 
'g = 9.81   'm/s² 
'MuEau = 0.001 'Pa.s 
'***************************************************************** 
' Calcul du facteur d'écoulement F 
F(i-1) = (DL_mass(i-1)/DV_mass(i-1))* sqr (RhoV(i-1)/RhoL(i-1)) 
'***************************************************************** 
' Calcul de l'ordonnée à l'engorgement du diagramme de Fair 
   Yf(i-1) = -1.542-(0.63513*log(F(i-1)))-(0.20097*log(F(i-1))^2) 
'***************************************************************** 
' Calcul du débit spécifique de gaz à l'engorgement (kg/m²/s) 
    Ge(i-1)= 10^Yf(i-1) 
'***************************************************************** 
    Gop(i-1)= Ge(i-1) / sqr (RhoV(i-1)/(RhoL(i-1)-RhoV(i-1))) ' Vitesse des gaz à l'engorgement m/s 
    '----------------------------------------------------- 
    '   CALCUL DU DIAMETRE DE COLONNE "STRIPPING", Dc_S 
    '----------------------------------------------------- 
'**************************************************************** 
' Dc (m) 
  Dc_S(i-1) = sqr((DV_vol(i-1)*4)/(0.8*Gop(i-1)*3.141592654))  ' 80% d'engorgement 
              Dc_S_Max = Dc_S(0) 
             If Dc_S(i-1) > Dc_S_Max Then 
                Dc_S_Max = Dc_S(i-1) 
            End If 
                    Project.UserValues("Dc_S_Max") = Dc_S_Max 
'***************************************************************** 
' Calcul de l'aire de la colonne Ac_S (m²) 
Ac_S(i-1)=(3.141592654*(Dc_S(i-1) )^2) / 4 
             Ac_S_Max = Ac_S(0) 
             If Ac_S(i-1) > Ac_S_Max Then 
                Ac_S_Max = Ac_S(i-1) 
            End If 
         Project.UserValues("Ac_S_Max")= Ac_S_Max 
'Calcul du diamètre de la colonne externe de la colonne concentrique : 
  A_int = (3.141592654*Project.UserValues("Dc_R_Max")^2)/4 
  A_ext = (3.141592654*Dc_S_Max^2)/4 
Dc_tot = sqr( ((A_int+A_ext)*4)/3.141592654)  ' le diamètre de la colonne extérieure correspond au diamètre de la somme des 
sections  de la Stripping et de la Rectifying 
  Project.UserValues("Dc_tot")= Dc_tot 
       Next 
' ----------------------------------------------------------------------------------------------------- 
'  --> PRE DIMENSIONNEMENT DE LA HAUTEUR Hc_S DE LA COLONNE "STRIPPING" 
' ------------------------------------------------------------------------------------------------------ 
     Hc_S = 1+((NET-1)*0.4572) 'Hauteur pour une efficacité de plateaux perforés à 100 % et un espacement de 1.5 ft 
 Project.UserValues("Hc_S")= Hc_S 
        Hc_tots = Hc_S 
Project.UserValues("Hc_tots")=Hc_tots 
' ------------------------------------------------------------------------------------------------------ 
'  --> CALCUL DU CAPEX 
' ------------------------------------------------------------------------------------------------------ 
P=Md.P(1)                                                       ' (atm)  
P_S = P * 1.013                                                 ' en bar 
'Indice du coût de l'équipement en 2011, Marshall & Swift 
M_S = 1463.2 
'***************************************************************** 
' Coût de la calandre ($) 
    ' Coût de le colonne ($) ( Achat + installation ): 
coût_colonne_S = 1.5*((M_S/280)*(3919.32*Dc_tot^1.066*Hc_tots^0.802)) 'C = 3919.32 0 < p bar < 3,4 (Olujic, 2006) 
'***************************************************************** 
' Coût des plateaux ($) 
  coût_garnissage_S = (M_S/280)*(97.243*Dc_S_Max^1.55*Hc_tots*1.5)   ' '1.5 ft : espacement entre plateau 
'***************************************************************** 
' Coût du bouilleur ($) 
U_bouil = 1000 
'Puissance à apporter au bouilleur (kW) 
P_bouilleur = Project.Modules("Stripping").QB 
P_bouil = (P_bouilleur *1000* 4.18)/3600 
'Températures pour calculer le delta T (K) 
Tc1 = 406.8                  'température que l'on impose 
Tf1 = Md.T(16) 
deltaT_S = Tc1-Tf1 




'Calcul de l'aire échange (m²) 
Abouil =P_bouil/(U_bouil*deltaT_S) 
' Coût du bouilleur ($) ( Achat + installatioin ) 
CAPEX_bouil = (M_S/280)*(1775.26*Abouil^0.65)     ' Facteur pour un rebouilleur type Kettle C = 1775.26 (Olujic, 2006) 
     Project.UserValues("CAPEX_bouil")= CAPEX_bouil 
    '---------------------------------------------------- 
    '     EVALUATION DU CAPEX DE LA COLONNE "STRIPPING" 
    '----------------------------------------------------- 
CAPEX_S_colonne = coût_colonne_S + coût_garnissage_S 
CAPEX_S=     CAPEX_S_colonne +  CAPEX_bouil 
Project.UserValues("CAPEX_S_colonne") = CAPEX_S_colonne 
    set calc = nothing 
  '---------------------------------------------------------------------------------- 
  '                  CAPEX DE L'INSTALLATION 
  '---------------------------------------------------------------------------------- 
 CAPEX = CAPEX_S + CAPEX_R + CAPEX_comp 
 Module.Parameter(1) = CAPEX 
  module.parameter(5) = Dc_S_Max 
  module.parameter(6) = Dc_R_Max 
  module.parameter(7) = Dc_tot 
  module.parameter(8) = Hc_tots 
  module.parameter(9) = Hc_totr 
  module.parameter(10) = CAPEX_S_colonne 
  module.parameter(11) = CAPEX_R_Colonne 
  module.parameter(12) = CAPEX_bouil 
  module.parameter(13) = CAPEX_cond 
  module.parameter(14) = CAPEX_comp 
  '---------------------------------------------------------------------------------- 
  '                              TAC $/an 
  '---------------------------------------------------------------------------------- 
  'Coût annuel de l'installation dans le cas où l'on souhaite un temps de retour sur investissement de 3 ans 
  TRI=0.14 
  TAC = (Module.Parameter(1)/TRI)+Project.Modules("EvalEco").Parameter(3) 
  module.parameter(2)=TAC 
End function 
Function Init_Calc(calc) 
   ierr = 0 
   calc.SetDll_Compounds(ierr) 
   calc.SetDll_ModelAndBinaries(ierr) 
   calc.SetDll_NumericalParameters(ierr) 
   Init_Calc = ierr 
End function 
' Cette routine est appelée pour imprimer les résultats de calcul 
Sub PrintResults 
   OnCalculationEnd = True 
   Module.PrintReport("=====================================================") 
   Module.PrintReport("Diamètre max de la colonne stripping : "&FormatNumber(Project.UserValues("Dc_S_Max"),3)&" m") 
   Module.PrintReport("Diamètre moyen de la colonne stripping : "&FormatNumber(Project.UserValues("Dc_S_Moy"),3)&" m") 
   Module.PrintReport("Diamètre moyen de la colonne rectifying : "&FormatNumber(Project.UserValues("Dc_R_Max"),3)&" m") 
   Module.PrintReport("Diamètre de la colonne total : "&FormatNumber(Project.UserValues("Dc_tot"),3)&" m") 
   Module.PrintReport("Hauteur de la colonne stripping : "&FormatNumber(Project.UserValues("Hc_tots"),3)&" m") 
   Module.PrintReport("Hauteur de la colonne rectifying : "&FormatNumber(Project.UserValues("Hc_totr"),3)&" m") 
   Module.PrintReport("CAPEX de la colonne Stripping : "&FormatNumber(project.UserValues("CAPEX_S_colonne"),2)&" $") 
   Module.PrintReport("CAPEX de la colonne Rectifying : "&FormatNumber(project.UserValues("CAPEX_R_Colonne"),2)&" $") 
   Module.PrintReport("CAPEX du compresseur : "&FormatNumber(project.UserValues("CAPEX_comp"),2)&" $") 
   Module.PrintReport("CAPEX du condenseur : "&FormatNumber(Project.UserValues("CAPEX_cond"),2)&" $") 
   Module.PrintReport("CAPEX du rebouilleur : "&FormatNumber(Project.UserValues("CAPEX_bouil"),2)&" $") 
   Module.PrintReport("CAPEX de l'installation : "&FormatNumber(module.parameter(1),2)&" $") 
end Sub 
G.5.2 L’OPEX et le TAC 
Function OnCalculation() 
  'Récupération de la puissance consommée par le compresseur en kcal.h-1 
   W = Project.Modules("Compresseur").IsentropicPower 
     'Récupération de la chaleur au bouilleur en kcal.h-1 
  Qb = Project.Modules("Stripping").Qb 
    'Récupération de la chaleur au condenseur en kcal.h-1 
  Qc = Project.Modules("Rectifying").Qc 
    'Calcul du coût de fonctionnement du compresseur 




  CoûtComp = W*(4.18/3600)*0.1*8000  'CoûtComp ($) = W(kW) * CoûtElec($kWh-1)  * DureeFonctionnement(h) 
    'Calcul du coût de fonctionnement du rebouilleur 
  CoûtReb = Qb*4.18/(18*2163)*0.234*8000 'CoûtReb ($) = Qb(kJ.h-1)/(M(kg.kmol-1)*Cp(kJ.kg-1.K-1)*DT(K) (Shahandeh 2014)) 
* CoûtVap($kmol-1)  * DureeFonctionnement (h) 
    'Calcul du coût de fonctionnement du condenseur 
  CoûtCond = Qc*4.18/(18*4.18*13.9)*0.00054*8000 'CoûtCond ($) = Qc(kJ.h-1)/(M(kg.kmol-1)*Cp(kJ.kg-1.K-1)*DT(K) 
(Shahandeh 2014)) * CoûtEau($kmol-1) * DureeFonctionnement (h) 
    'CoûtComp + CouReb + CoûtCond : OpEx 
  OPEX = CoûtComp + CoûtReb + CoûtCond 
  Module.parameter(3) = OPEX 
  Module.parameter(6) = CoûtReb 
  Module.parameter(7) = CoûtComp 
  Module.parameter(8) = CoûtCond 
 ' Module.parameter(9) = Project.Modules("Compresseur bis").Parameter(3) 
  'Minimiser TAC = OpEx + CapEx 
  Module.Parameter(5) = Module.Parameter(3)+ (Module.Parameter(4)*0.142377503)  'Module.parameter(4)* the factor 0.1424 
pour 10 ans temps de vie et un taux d'interet de 7% 
  'Module.Parameter(10) = (1/Module.Parameter(5)) 
OnCalculation = True 
End Function 
Sub PrintResults 
   OnCalculationEnd = True 
   Module.PrintReport("=====================================================") 
   Module.PrintReport("OPEX: "&FormatNumber(module.parameter(3),2)&" $") 
   Module.PrintReport("OPEX reb: "&FormatNumber(module.parameter(6),2)&" $") 
   Module.PrintReport("OPEX comp: "&FormatNumber(module.parameter(7),2)&" $") 
   Module.PrintReport("OPEX cond: "&FormatNumber(module.parameter(8),2)&" $") 
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